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1 Einleitung 
Schwefeldioxid ist von alters her durch seine bleichende und desinfizierende 
Wirkung bekannt und wird auch heute in verschiedensten industriellen und 
chemischen Prozessen als Reaktions-, Bleich-, Konservierungs- oder Lösemittel 
eingesetzt. Der Hauptanteil mit ca. 98 % des hergestellten Schwefeldioxids wird 
jedoch für die Schwefelsäureproduktion verwendet [1 - 3]. 
 
Zur industriellen Herstellung von Schwefeldioxid diente in der Vergangenheit vor 
allem der feste Elementarschwefel, welcher an vielen Stellen der Welt als Mineral 
vorkommt. Mit zunehmender Industrialisierung und der damit aufkommenden 
Schwefelsäure-Industrie im 19. Jahrhundert gewann die Schwefeldioxidgewinnung 
über die Röstung von sulfidischen Erzen wie Pyrit, Chalkopyrit, Zinkblende usw. 
an Bedeutung. Heutzutage bildet Flüssigschwefel eine wichtige Rohstoffbasis für 
die Gewinnung von Schwefeldioxid als zumeist intermediäres Produkt zur 
Schwefelsäureherstellung. Flüssigschwefel wird in beträchtlichen Mengen nach 
dem Claus-Prozess bei der Raffination von Erdöl aus dem Nebenprodukt 
Schwefelwasserstoff gewonnen. 
 
Eine neue Rohstoffquelle für die Schwefeldioxidherstellung ergab sich durch die 
Verwertung von Abfallschwefelsäuren aus der Industrie. Zur Entsorgung dieser 
Abfallsäuren wurden gesetzliche Bestimmungen erlassen, welche z. B. die früher 
übliche Neutralisierung und Verklappung von Dünnsäuren aus ökologischen 
Gründen nicht mehr erlaubt.  
 
Die Abfallschwefelsäuren enthalten neben H2SO4 auch Schwermetalle und eine 
Reihe von organischen Verbindungen, deren Trennung durch Aufkonzentrierungs- 
oder Reinigungsverfahren unter ökonomischen und ökologischen Gesichtspunkten 
nicht sinnvoll erscheint [4]. Die vom Gesetzgeber anerkannte, zur Vermeidung von 
Umweltbelastungen geeignete Methode zur stofflichen Verwertung von Abfall-
schwefelsäuren bietet der thermische Spaltprozess, bei dem der in Abfallsäuren 
enthaltene Schwefel zu SO2 überführt und als Hauptprodukt gewonnen wird [5 - 8]. 
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Zur Spaltung von Abfallschwefelsäuren werden verschiedene Verfahren ange-
wandt. Eines davon ist das Grillo-Verfahren [9 - 12]. Bei diesem Verfahren werden 
die Abfallsäuren in einem Drehofen mit Koksbett versprüht, worin durch 
Verbrennung von Öl, festem und/oder flüssigem Schwefel Temperaturen von etwa 
950 °C erreicht werden [2, 13]. Im Drehofen herrscht eine reduzierende Atmo-
sphäre, in der Schwefelverbindungen zu SO2 und Kohlenwasserstoff-
Verbindungen zu CO, CO2, H2 und H2O überführt werden, wobei auch Ruß 
anfallen kann. Die Schwermetalle werden zu Metallsulfiden und -oxiden 
umgewandelt, die zu einem großen Teil im Koksbett abgefangen werden. Das 
Produktgas aus dem Drehofen durchläuft eine mehrstufige Nachverbrennung und 
wird im Abhitzekessel und nachgeschalteten Waschtürmen abgekühlt. Das im 
gekühlten Gas enthaltene SO2 wird in einer Anlage durch Absorption und 
Desorption aus dem Gas in reiner Form abgetrennt und verflüssigt.  
 
Neben dem Grillo-Verfahren werden auch die als Lurgi-Prozess und Stauffer-
Prozess benannten Verfahren für die Spaltung von Abfallschwefelsäuren ange-
wendet [14, 15]. Bei diesen Verfahren wird mit einem stehend bzw. liegend 
installierten, statischen Reaktor gearbeitet. Darin wird eine oxidierende 
Atmosphäre eingestellt. Im Lurgi- [3, 16, 17] und Stauffer-Reaktor [18, 19] können 
ausschließlich niedrigviskose, wässrige Abfallschwefelsäuren mit organischen 
Verunreinigungen sowie Ammoniumsulfatlösungen gespalten werden.  
 
Bei allen Prozessen wird die für den endothermen Spaltprozess bei hohen 
Temperaturen benötigte Energie durch einen Öl- oder Erdgasbrenner zur Ver-
fügung gestellt. Beim Grillo-Prozess wird nötigenfalls auch fester Schwefel 
eingesetzt. Der Einsatz von Schwefel und dessen Verbrennung mit Luft ist Stand 
der Technik. Die Verbrennung von flüssigem Schwefel mit reinem Sauerstoff in 
Kopplung mit dem Spaltprozess wird hingegen bis jetzt nur bei dem Grillo- 
Prozess in industriellem Maßstab praktiziert.  
 
Diese Arbeit befasst sich mit der Analyse der im Drehofen mit Koksbett ablaufen-
den Reaktionen. Ein Schwerpunkt der Untersuchungen ist die bisher kaum unter-
suchte Verbrennung von Flüssigschwefel mit Sauerstoff. Flüssigschwefel ist ein 
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einheitlicher Stoff, bei dessen Verdampfung aber verschiedene gasförmige 
Schwefelmoleküle (S, S2,..., S8) entstehen, deren Anteile in der Gasphase je nach 
Temperatur und Druck unterschiedlich sind.  
  
Ein anderer wichtiger Untersuchungsgegenstand ist die Spaltung von 
Abfallschwefelsäuren, Teersäuren und heizwertreichen Abfallstoffen aus der 
chemischen sowie petrochemischen Industrie. Abfallsäuren bestehen zwar 
hauptsächlich aus H2SO4-H2O-Lösungen, aber sie enthalten auch Kohlenwasser-
stoffe und Schwermetallverbindungen, die in gelöster Form oder als eigenständige 
Phasen in Form von Suspensionen vorliegen können. 
 
Bei der Umsetzung von Tropfen der versprühten Lösungen hat man also mit 
Reaktionen von verschiedenen Stoffen zu tun, die mit unterschiedlichen Ge-
schwindigkeiten ablaufen und deren Gesamtumsetzung durch besondere Effekte, 
wie der Zerspaltungsverdampfung (Mikroexplosion / disruptive evaporation), 
beeinflusst werden können. 
 
Zur Erfassung und Bewertung solcher Effekte wurden die kinetischen Betrach-
tungen mit Berechnungen ergänzt, in denen die thermodynamisch möglichen 
Stoff- und Energie-Umwandlungen bei der Verdampfung und Verbrennung von 
Tropfen aus Flüssigschwefel und Abfallsäuren untersucht werden. Die in Kopplung 
miteinander ablaufenden Reaktionen im Drehofen lassen sich nicht nach einem 
einheitlichen Modell mit einem Satz von Parametern des Stoff- und 
Wärmetransports beschreiben. Neben der Verbrennung in der Gasphase müssen 
auch die Vorgänge in der flüssigen Phase sowie die Vorgänge an den 
Phasengrenzflächen berücksichtigt werden. Deshalb wird in dieser Arbeit die 
Kinetik der Verdampfung bzw. Verbrennung von Flüssigkeitstropfen unter stark 
vereinfachenden Bedingungen beschrieben. Ebenfalls werden die Bildung und der 
Abbau von Ruß im Drehofen erörtert. 
 
Ein praktisches Ziel dieser Arbeit ist die Verbesserung der Steuerung und Kon-
trolle des Prozesses in der Reaktorkombination Drehofen – Nachverbrennung – 
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Abhitzekessel. Zu diesem Zweck werden in Kopplung mit Betriebsversuchen 
detaillierte Prozessberechnungen durchgeführt. 
 
Die mit Hilfe von thermodynamisch gestützten Prozessberechnungen durch-
geführte Prozessanalyse dient zur eindeutigen Erfassung von Stoff- und Energie-
Umwandlungen in den einzelnen Reaktoren, wobei auch die Zusammensetzungen 
der im Drehofen und in den Nachbrennkammern gebildeten Reaktionsprodukte 
bestimmt werden. 
 
Eine wichtige Stütze für die rechnerische Prozessanalyse bilden die 
Betriebsversuche an der technischen Anlage bei Variation der Art und Menge der 
Einsatzstoffe. Dabei wurden die Temperaturen am Ausgang des Drehofens und in 
der Nachverbrennung sowie die Zusammensetzung der Gasphase am Ausgang 
des Drehofens und im Abhitzekessel kontinuierlich gemessen. Die Gegen-
überstellung von Ergebnissen aus Messungen und Berechnungen führt zu 
Rechenmodellen für die praxisrelevante Analyse des Prozesses im System 
Drehofen – Nachbrennkammer – Abhitzekessel. 
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2 Herstellung von Schwefeldioxid 
2.1 Herstellung von Schwefeldioxid durch Verbrennung von 
Schwefel mit Sauerstoff 
Stand der Technik bei der Gewinnung von Schwefeldioxid durch Verbrennung von 
Schwefel ist der Einsatz von Luft als Oxidationsmittel. In der Literatur findet man 
eine Reihe von Verfahrensvorschlägen zur Verbrennung von Schwefel mit 
technisch reinem Sauerstoff oder Sauerstoff angereicherter Luft. 
 
• Verbrennung von pulverförmigem [21] Schwefel oder Schwefeldampf, auch 
unter Überdruck [22], in einem Luft- oder Sauerstoffstrom. Dabei soll das 
Sauerstoffangebot möglichst gering sein, damit die Reaktionstemperatur 
nicht zu hoch ansteigt. 
• Einperlen von erhitztem Sauerstoff in Form von feinen Bläschen in flüssigen 
Schwefel [23], insbesondere mit Hilfe eines Tauchbrenners [24]. 
• Partielle Verbrennung von Schwefel mit Sauerstoff bei Temperaturen bis 
2.000 °C in mehreren Stufen unter Zumischung von SO2 [25] bzw. bei Tem-
peraturen von 1.600 °C in zwei Stufen unter Zumischung vorgewärmter 
Luft, um theoretische Verbrennungstemperaturen von ca. 3.000 °C zu 
vermeiden. 
• Verbrennung von Schwefel durch Aufteilung der Verbrennungsluft in einen 
Primär- und zwei Sekundärströme, um den bei der Schwefelverbrennung 
häufig auftretenden Restgehalt an Schwefel im Verbrennungsgas zu 
unterdrücken [26]. 
• Verbrennung von Schwefel mit Sauerstoff oder Sauerstoff angereicherter 
Luft bei gleichzeitiger Rückführung von kaltem SO2 in die Schwefel-
verbrennungskammer [27].  
• Verbrennung von Schwefel in Sauerstoff oder in mit Sauerstoff ange-
reicherter Luft unter gleichzeitiger Spaltung von verdünnter und/oder ver-
unreinigter Schwefelsäure bei einer Temperatur zwischen 800 °C bis 
1.300 °C mittels Dreistoffbrenner, Wirbelschicht oder in einem Bad, 
bestehend aus einer Suspension von Schwefelsäure und feinverteiltem 
Schwefel [28]. 
Herstellung von Schwefeldioxid 
   
 
6 
• Verbrennung von flüssigem Schwefel mittels direkter Sauerstoffeindüsung 
zur Erzeugung von flüssigem SO2. Die Reaktionswärme wird mit dem 
siedenden Schwefel über Wärmetauscher abgeführt [29]. 
• Verbrennung von feinverteiltem, flüssigem Schwefel mit Sauerstoff über 
einen Brenner, wobei das Molverhältnis O2/S etwa 1,0 bis 1,55 beträgt, 
unter gleichzeitiger Spaltung von feinverteilter Schwefelsäure [30] . 
• Verbrennung von feinverteiltem, flüssigem Schwefel mit Sauerstoff ohne 
Verdünnung durch Schwefeldioxid über einen Brenner, wobei das Mol-
verhältnis O2/S etwa 1,0 bis 1,55 beträgt [31]. 
 
Obwohl durch die Verwendung von O2 eine Leistungssteigerung der Anlagen er-
zielt werden kann, wurde bisher die Verbrennung von Schwefel mit reinem 
Sauerstoff in industriellen Prozessen nicht genutzt [2, 3]. 
 
Bei den in Technikumsanlagen durchgeführten Versuchen erzielte man zwar die 
angestrebten höheren Schwefeldioxidgehalte im Produktgas, scheiterte jedoch an 
den hohen Temperaturen der Brennerflamme mit negativen Auswirkungen auf das 
Mauerwerk des Brennraumes [32]. Obwohl der N2-Gehalt im Sauerstoff weniger 
als 0,1 Vol.-% betrug, wurde durch die hohe Temperatur eine nicht unerhebliche 
Stickoxidbildung festgestellt, die nachgeschaltete DeNox-Maßnahmen notwendig 
machte. Ferner stellte man trotz eines Sauerstoffüberschusses von 3 bis 7 Vol.-% 
im Prozessgas noch einen Schwefelgehalt von 1 g/Nm³ fest, der für einen 
störungsfreien Betrieb einer Schwefelsäureanlage als zu hoch eingestuft wurde 
[32]. Ebenso traten Probleme infolge der Erhöhung der Wärmefreisetzung im 
nachgeschalteten Schwefelsäurekatalysator auf Grund erhöhter SO2-
Konzentration auf [32]. 
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2.2 Herstellung von Schwefeldioxid durch Spaltung von Abfall-
schwefelsäuren nach dem Grillo-Verfahren 
Grillo-Verfahren 
Seit 1890 betreibt Grillo die Produktion von verflüssigtem Schwefeldioxid am 
Standort Duisburg-Hamborn. Anfänglich erfolgte dies durch die Nutzung der 
Rauchgase einer Zinkhütte. Nach dem 2. Weltkrieg wurden SO2-haltige Gase 
durch Röstung von sulfidischen Roh- und Sekundärstoffen wie z. B. Pyrit und 
verbrauchten Gasreinigungsmassen in Wirbelschichtöfen gewonnen.  
 
Anfang der 70er Jahre wurde von Grillo ein Hochtemperaturverfahren entwickelt 
und patentiert, bei dem das Prozessgas zur SO2-Erzeugung durch Spaltung von 
Abfallschwefelsäuren in einem speziellen Drehofensystem mit Nachbrennkammer 
hergestellt wird. Dieses Verfahren wird seit 1973 großtechnisch in Duisburg-
Hamborn betrieben. Einsatzstoffe sind neben Abfallschwefelsäuren, welche häufig 
stark mit organischen Verunreinigungen belastet sind, Säureteere und sonstige 
schwefelhaltige Stoffe sowie fester und flüssiger Schwefel. Das Verfahren erwies 
sich in der betrieblichen Praxis wie auch im Rahmen eines vom BMFT/UBA 
geförderten Forschungsprojektes als geeignet [33], in schnellem Wechsel sehr 
unterschiedliche und verunreinigte Abfallschwefelsäuren und andere Schwefel-
träger unterschiedlicher Zusammensetzung und Konsistenz sicher zu spalten. In 
Veröffentlichungen des UBA wurde das Grillo-Verfahren als Referenzverfahren 
vorgestellt [6, 34]. 
 
Maßgebend für die Flexibilität des Grillo-Verfahrens hinsichtlich der Einsatzstoffe 
ist der Einsatz eines Drehofens mit Koksbett. Damit lassen sich Abfallschwefel-
säuren mit extrem großen Schwankungsbreiten bezüglich Viskosität, Heizwert, 
Konzentration und organischen Komponenten für die Schwefeldioxiderzeugung 
verwerten und damit sicher entsorgen [9, 12]. Das im Drehofen erzeugte 
schwefeldioxidhaltige Gas wird nach Passieren der Nachbrennkammern und des 
Abhitzekessels in einem von Grillo patentierten Absorptions- und Desorptions-
verfahren als hochreines Schwefeldioxid gewonnen und verflüssigt [35]. Grillo ist 
heute der führende Anbieter in Europa für das Recycling gebrauchter Schwefel-
säuren zur Herstellung von Schwefeldioxid.  
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Verfahrenstechnische Beschreibung des Grillo-Verfahrens 
Bei diesem Verfahren werden Abfallschwefelsäuren und sonstige Flüssigkeiten in 
dosierten Mengen über Hohlkegeldüsen in den Drehofenraum versprüht. Zu-
sätzlich werden fester und flüssiger Schwefel als Rohstoff- und Energieträger 
sowie Altöl als reiner Brennstoff eingebracht. Eine schematische Darstellung des 
Drehofensystems zeigt Abbildung 2-1. 
 
 
 
Eine Besonderheit des hier untersuchten Prozesses besteht darin, dass im Dreh-
ofen eine Koksschüttung bewegt wird. Der Prozess wird so durchgeführt, dass im 
Drehofen insgesamt reduzierende Bedingungen herrschen. Dabei fällt stets Ruß 
als Spaltungskohlenstoff, sogenannter Koksgrus, an. Der Rußanfall hängt von der 
Art und Menge der Einsatzstoffe ab. Die Kokspartikel im Festbett bilden auf Grund 
der Drehofengeometrie und der Rotation des Ofens ein „Bewegtbett“. Bei 
Zunahme der Koksmenge wird der überschüssige Koks über ein Doppelklappen-
System aus dem Drehofen ausgetragen. Kleinere Rußpartikel gelangen mit dem 
Abgasstrom in die Nachbrennkammer.  
 
Der Drehofen und die Nachverbrennungsreaktoren werden im Vergleich zur Um-
gebung unter einem niedrigeren Druck gehalten, womit der Austritt von Gasen aus 
dem Reaktionssystem nach außen vermieden wird. Durch den leichten Unterdruck 
im System wird Umgebungsluft als Falschluft durch Spalten zwischen den Stoff-
zuführungssystemen und dem rotierenden Ofen sowie an anderen Positionen der 
Anlage, insbesondere am Koksgrusaustrag, dem Übergang vom Drehofen zur 
Zwischenkammer, in das Reaktionssystem eingezogen.  
Abbildung 2-1: Vereinfachtes Fließbild des Grillo-Verfahrens zur SO2-Herstellung 
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Die Hauptmenge des insgesamt für den Prozess erforderlichen Verbrennungs-
sauerstoffs wird als Primärluft über die Zuführeinrichtung des festen Schwefels in 
den Drehofen eingeblasen. Weiterhin werden Luft zur Verdüsung und technisch 
reiner Sauerstoff zur Verbrennung von Altöl und Flüssigschwefel eingesetzt.  
 
Der für die Verbrennung aller brennbaren Bestandteile erforderliche Sauerstoff-
bedarf setzt sich zum einen aus dem in den Drehofen eingebrachten Luftvolumen 
(einschließlich Falschluft) und dem zugeführten technischen Sauerstoff, zum 
anderen aus der bei der Spaltung der Schwefelsäure freigesetzten Sauerstoff-
menge zusammen. Im Drehofen wird durch Variation der Luftmengen eine 
reduzierende Atmosphäre eingestellt.  
 
Die organischen Stoffe werden in der reduzierenden Atmosphäre des Prozess-
gases teilweise zersetzt und verkokt. Im Gasraum des Drehofens sowie auf der 
Oberfläche bzw. innerhalb des Koksbettes verteilen sich die Einsatzstoffe bei 
beginnender Verdampfung des Wassers sowie gleichzeitiger Zersetzung der 
Schwefelsäure und der organischen Bestandteile. Der Sauerstoffpartialdruck im 
Drehofen ist aber hoch genug, um C und H zum Teil zu CO, CO2 und H2O zu 
oxidieren. 
 
Das Produktgas verlässt den Drehofen bei Temperaturen von etwa 950 °C und tritt 
in die Zwischenkammer ein. Darin wird weiterer Verbrennungssauerstoff als 
Sekundärluft oder Sekundärsauerstoff über mehrere Düsen dem Spaltgasstrom 
zugeführt. Die sofort einsetzende Nachverbrennung hebt den Gasstrom auf ein 
Temperaturniveau von ca. 1.100 °C in der ersten der beiden Nachbrennkammern 
an. Das Produktgas verlässt die zweite Nachbrennkammer bei etwa 1.080 °C, tritt 
in den Abhitzekessel ein und wird dort auf etwa 320 °C abgekühlt. Dabei wird 
überhitzter Wasserdampf von 410 °C und 40 bar gewonnen. Der O2-Gehalt im 
Produktgas beträgt etwa 3 Vol.-% (gemessen im Abhitzekessel nach dem zweiten 
Überhitzer). 
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Die mit den Einsatzstoffen in das Ofensystem eingebrachten Aschen, welche nicht 
vom Koksgrus aufgenommen werden, gelangen mit dem Spaltgasstrom in die 
Nachbrennkammern, in denen geringe Mengen von Schlacke anfallen. 
 
Mittels eines regelbaren Heißgasgebläses wird das Spaltgas aus der Anlage 
abgesaugt und der zweistufigen Waschturmkühlung sowie der einstufigen 
elektrischen Gasreinigung zugeführt. Dort wird das Gas auf ca. 45 °C abgekühlt, 
zur Absorptionsanlage gefördert und mit Hilfe eines Absorptions-/Desorptions-
verfahrens das Schwefeldioxid abgetrennt. Das gewonnene Schwefeldioxid wird 
sodann getrocknet, verdichtet und verflüssigt. Durch diesen aufwändigen Prozess-
Schritt wird ein hochreines Produkt von 99,989 % hergestellt. 
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3 Eintragsbedingungen von Einsatzstoffen und deren 
Reaktion im Grillo-Drehofen 
3.1 Stoffeintrag in den Drehofen 
Die verschiedenen festen und flüssigen Einsatzstoffe werden über unterschied-
liche Aufgabesysteme dem Drehofen zugeführt. In Abbildung 3-1 sind die Stoff-
einträge in den Drehofen skizziert.  
 
 
 
 
 
Der feinkörnige feste Schwefel wird in geregelter Menge über eine Rutsche mit 
Luft in den Ofen eingebracht und auf die Oberfläche des Koksbettes aufgegeben. 
Ebenso werden die viskosen Teersäuren über Säurelanzen in einem dünnen 
Strahl auf die Oberfläche des Koksbettes gepumpt.  
 
Der im Drehofen entstehende Koks bildet eine Schüttung und kann über ein 
Doppelklappensystem aus dem Drehofen ausgetragen werden. Mit dem Spaltgas-
strom können kleinere Rußpartikel zur ersten Nachbrennkammer gelangen.  
Die Brennstoffe Öl und Flüssigschwefel werden in Form von Freistrahlen unter 
Vermischung mit Luft und Sauerstoff in den Drehofen eingedüst. Die Flamme des 
Öl- und Flüssigschwefelbrenners ist auf das Koksbett gerichtet.  
 
Abbildung 3-1: Schematische Darstellung der Stoffeinträge in den Drehofen 
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Die verschiedenen, organisch belasteten Abfallschwefelsäuren können Feststoff-
phasen in suspendierter Form enthalten. Die dem Drehofen zugeführten Abfall-
schwefelsäuren werden durch unterschiedliche Leitungssysteme über jeweils 
identische Hohlkegeldüsen in den Drehofen versprüht. Abbildung 3-2 zeigt eine 
Aufnahme des Flüssigkeitsstrahls einer Hohlkegeldüse bei Einsatz von Wasser.  
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
Die in den Drehofen verdüsten Abfallschwefelsäuretropfen werden in Kontakt mit 
den heißen Gasen im Ofenraum aufgeheizt und durch Verdampfung und 
möglicherweise auch unter Spaltung umgesetzt. Diese Tropfen sind nicht so klein 
wie bei der zerstäubenden Eindüsung von Brennstoffen (Altöl/Schwefel) über 
Zweistoffdüsen. 
 
Abbildung 3-2: Düse zur Einspritzung von Gebrauchtschwefelsäuren in den Drehofen.  
Aufnahme bei Einsatz von Wasser 
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Sowohl für die Altöl- als auch für die Flüssigschwefelverbrennung wird jeweils ein 
einfacher Öl-Sauerstoff-Drallbrenner äußerer Mischung eingesetzt. Die gelbliche 
Flamme des Ölbrenners ist über die installierte Feuerraumkamera von der 
Abgasaustrittsseite des Drehofens gut erkennbar (Abb. 3-3a). Im Gegensatz dazu 
leuchtet die Flamme des Schwefels violett (Abb. 3-3b). 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
a 
b 
Abbildung 3-3: Blick in den Drehofen: 
a) gelbliche Flamme des Ölbrenners 
b) violette Flamme des Schwefelbrenners 
Eintragsbedingungen von Einsatzstoffen und deren Reaktion im Grillo-Drehofen 
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Die physikalischen Eigenschaften (Dichte, Viskosität und Oberflächenspannung) 
von Altöl und Flüssigschwefel sind in Tabelle 3-1 angegeben. Der Flüssigschwefel 
wird mit einem Altöl-Drallbrenner mit einer zusätzlichen Beheizung um das 
Zentralrohr eingesetzt. Die Beheizung der Brennerlanze auf ca. 140 °C dient der 
Einstellung der Viskosität des Flüssigschwefels für ein optimales Fließverhalten. 
 
Wie in Abbildung 3-4 dargestellt, ändern sich die Viskosität und die Dichte des 
flüssigen Schwefels stark mit der Temperatur. Beispielsweise zeigt flüssiger 
Schwefel bei 140 °C mit 0,008 Pa·s die niedrigste Viskosität und liegt für den 
Bereich von 120 °C bis 160 °C unterhalb der Viskosität von Altöl (< 0,13 Pa·s bei 
20 °C). Aus diesem Grund kann flüssiger Schwefel bei einer Temperatur von 
140 °C über den modifizierten Altöl-Drallbrenner verdüst werden.  
 
0,001
0,01
0,1
1
10
100
100 200 300 400 500
Temperatur in °C
Vi
sk
o
si
tä
t i
n
 
Pa
·
s 
 
1600
1650
1700
1750
1800
1850
100 200 300 400 500
Temperatur in °C
D
ic
ht
e 
in
 
kg
/m
3 
 
 
 
 
 
Abbildung 3-4: Temperaturabhängigkeit von flüssigem Schwefel [2, 36] 
a) Viskosität 
b) Dichte 
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Der flüssige Schwefel wird über die beheizte Brennerlanze des Drallbrenners ohne 
Vorvermischung mit Verdüsungsluft in Richtung des Koksbettes verdüst. Durch die 
Ringspalte um die Brennerlanze werden Verdüsungsluft und Sauerstoff einge-
leitet. Beginnend an der Düsenmündung entstehen die Flüssigschwefeltröpfchen 
durch den Geschwindigkeitsunterschied zwischen dem Flüssigschwefel und der 
Zerstäubungsluft. Die Flüssigschwefeldüse ist in Abbildung 3-5 im Schnitt 
schematisch dargestellt. 
 
 
 
Bei diesem Brenner handelt es sich um einen außen mischenden Brenner, bei 
dem die Sauerstoffdüsen axial zur Flüssigkeitsdüse in den Drallbrenner eingebaut 
sind. Diese Brenner haben den Vorteil, dass die Misch- und Reaktionszonen 
außerhalb des Brenners liegen und höhere Temperaturen im Brenner vermieden 
werden können. Durch Variation der Verdüsungsluftmenge kann die Flammen-
länge verändert werden. 
 
Auf Grund des fehlenden Stickstoffs beobachtet man bei Einsatz von Sauerstoff 
im Vergleich zu Luft eine schlankere, kürzere Flamme mit hoher Wärmestrom-
dichte und hoher Temperatur. 
Abbildung 3-5: Schematische Darstellung der Düse für den Flüssigschwefelbrenner 
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3.2 Charakterisierung der Düsensysteme 
Die Eigenschaften der durch die verschiedenen Düsensysteme eingetragenen 
Flüssigkeiten, insbesondere deren Dispersion im Ofenraum, sind für die 
Bewertung der Verbrennungskinetik im Ofenraum von Interesse. Hierzu werden im 
Folgenden einige Abschätzungen vorgenommen. 
 
Das Verhalten dieser Flüssigkeitstropfen wird unter anderem durch folgende 
Parameter bestimmt: 
 
DA: Düsendurchmesser der Austrittsöffnung 
DE: Durchmesser der Eintrittsöffnung 
v: Austrittsgeschwindigkeit, Relativgeschwindigkeit Verdüsungsluft/Flüssigkeit 
η: Dynamische Viskosität der Flüssigkeit 
ν: Kinematische Viskosität der Flüssigkeit 
ρ: Dichte der Flüssigkeit/des Gases 
σ: Oberflächenspannung der Flüssigkeit 
χ: Lamellenzahl 
V ˙  : Volumenstrom der Flüssigkeit oder der Luft am Düsenaustritt 
 
Zur Beurteilung von Sprüheigenschaften wird häufig der Medianwert x50, der 
mittlere Tropfendurchmesser der Verteilung, angegeben. x50 bedeutet, dass 50 % 
der Tropfen kleiner und 50 % der Tropfen größer als dieser Wert sind. Dieser 
charakteristische Wert reicht jedoch nicht aus, das gesamte Tropfengrößen-
spektrum zu beschreiben. Sprays, welche einen gleichen Medianwert zeigen, 
müssen nicht die gleiche spezifische Oberfläche aufweisen. 
 
Zur Berechnung von Stoff- und Wärmeübergangsprozessen wird vielfach der 
sogenannte Sauterdurchmesser x3,2 eingesetzt.  
∑
∑
=
=
⋅
⋅
=
m
i
ii
m
i
ii
xn
xn
x
1
2
1
3
2,3  (3-1) 
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Dieser ist als integraler Wert zu verstehen mit i = 1…n und kennzeichnet die 
Tropfengröße eines monodispersen Sprühs mit gleicher volumenbezogener Ober-
fläche wie die damit gekennzeichnete polydisperse Verteilung [37]. Ferner sind die 
Werte x10 und x90 zur Beurteilung eines Tropfengrößenspektrums gebräuchlich. 
 
Die für den Spaltprozess im Drehofen relevanten physikalischen Eigenschaften 
von Wasser, Schwefelsäuren (50 %, 70 % und 96 % H2SO4-H2O-Lösung), Altöl 
und Flüssigschwefel sind in Tabelle 3-1 zusammengefasst. Die Stoffdaten be-
ruhen auf Zahlen aus Tabellenwerken [2, 36, 38], Sicherheitsdatenblättern [39, 
40], Stoffdatenbanken [41] sowie eigenen Messungen. Mit diesen Zahlenwerten 
wurden die Tropfengrößen für Wasser, unterschiedlich konzentrierte H2SO4-H2O-
Lösungen, Altöl und Flüssigschwefel berechnet (siehe Tabelle 3-2).  
 
Tabelle 3-1: Physikalische Eigenschaften von Wasser, Schwefelsäure, Altöl und Flüssig-
schwefel [2, 36, 38, 39, 40, 41] 
Stoff  H2O H2SO4 Altöl Sl 
   50 % 70 % 96 %   
Temperatur °C 25 25 25 25 25 140 
Dichte1) kg/m³ 1.000 1.399 1.615 1.843 900 1.787 
Dyn. Viskosität1) mPa·s 0,8908 4,022 10,301 21,582 130 8 
Kin. Viskosität1) m²/s 8,91·10-7 2,87·10-6 6,38·10-6 1,17·10-5 1,44·10-4 4,47·10-6 
Oberflächen-
spannung1) 
N/m 0,072 0,079 0,076 0,058 0,030 0,061 
Schmelzpunkt °C 0 -35 -43 -27 - 119,6 
Siedepunkt °C 100 124 161 296 200 444,7 
Flammpunkt °C - - - - 61 168 
Zündtemperatur °C - - - - 220 260 
1)
 Bezugstemperatur für Wasser, Schwefelsäure und Altöl 25 °C, für Schwefel 140 °C 
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Für die verwendeten Hohlkegeldüsen liegen vom Hersteller für unterschiedliche 
Vordrücke verschiedene berechnete Tropfendurchmesser für Wasser vor [42]. Mit 
diesen Herstellerangaben und der Formel nach Richter [43] für den Sauter-
durchmesser x3,2 für Hohlkegeldüsen: 
 
( )[ ] 2,14,03/12,3 516,1 OhWeDx A ⋅+⋅⋅⋅⋅= − χ  (3-2) 
 
wurde der Tropfendurchmesser bei einem Vordruck von 2 bar berechnet. Darin 
bedeutet σρ /2 ADvWe ⋅⋅=  und ( ) 2/1/ ADOh ⋅⋅= ρση . 
 
Die oben genannte Formel gilt für Hohlkegeldüsen mit einem Sprühwinkel von 
Θ = 60° und einem konstanten Verhältnis von 1// == AE DLDH . Darin ist H die 
Höhe der Drallkammer und L die Düsenlänge. Mit den von der Fa. Bete zur Ver-
fügung gestellten Daten [42] über das von den Hohlkegeldüsen erzeugte Tropfen-
spektrum konnten der Sauterdurchmesser x3,2, der mittlere Tropfendurchmesser 
x50, der 10 % und der 90 % Durchmesser x10 bzw. x90 für Wasser und für die 
verschiedenen Konzentrationen der Abfallsäure, wie in Tabelle 3-2 aufgeführt, 
berechnet werden. Die Angaben x10 bzw. x90 bedeuten, dass je 10 % bzw. 90 % 
des Tropfenkollektivs kleiner als der entsprechende Zahlenwert sind. 
 
Für die Abschätzung der mittleren Tropfengröße von Öl und Flüssigschwefel für 
Zweistoffdüsen äußerer Mischung wurde die in [44] angegebene Beziehung nach 
Nukujama und Tanasava benutzt: 
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Diese Formel berücksichtigt jedoch nicht die Viskosität der verdüsten Flüssigkeit. 
 
In Abb. 3-6 sind die Werte für die Oberflächenspannung σ und Dichte von 
Schwefeldampf ρg in Abhängigkeit von der Temperatur wiedergegeben. Mit diesen 
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Werten ist es möglich, die Tropfengröße des verdüsten Flüssigschwefels bei 
verschiedenen Temperaturen nach Gl. 3-3 zu berechnen.  
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Nach Untersuchungen von Chin, Durret und Lefebre [45] gilt für den Sauter-
durchmesser für Zweistoffdüsen, bei konvergenter Strömungsführung des Gases 
zur Flüssigkeit, im Düsenaustritt mit dem Massenstromverhältnis lg mm /=µ : 
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Auf Grund der Vielzahl an Einflussgrößen auf das erzeugte Tropfengrößen-
spektrum existiert neben den genannten Gleichungen noch eine Vielzahl von 
Gleichungen zur Berechnung einer Zweistoffdüse mit äußerer Mischung. Der 
Abbildung 3-6: Temperaturabhängigkeit von flüssigem Schwefel [2, 36] 
a) Oberflächenspannung  
b) Dichte von Schwefel-Dampf  
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Sprühwinkel der Zweistoffdüsen bewegt sich üblicherweise in der Größenordnung 
von Θ = 20° [37]. 
 
Tabelle 3-2: Berechnete charakteristische Tropfendurchmesser in µm bei einem Vordruck von 
2 bar 
Tropfendurchmesser x3,2 x10 x50 x90 
Hohlkegeldüse Wasser 350 160 490 1.500 
Hohlkegeldüse Schwefelsäure 50 % 381 174 533 1.632 
Hohlkegeldüse Schwefelsäure 70 % 404 185 566 1.732 
Hohlkegeldüse Schwefelsäure 96 % 413 189 579 1.772 
Zweistoffdüse Schwefelbrenner 104 - 455 - 
Zweistoffdüse Ölbrenner 510 - 255 - 
 
Beim Betrieb der Schwefelbrenner mit Luft als Verdüsungsmedium wurde 
anfänglich nur eine grobe Zerstäubung erreicht und man konnte die einzelnen 
Schwefeltropfen mit bloßem Auge unterscheiden. Nach den ersten Abschätz-
ungen betrug der mittlere Tropfendurchmesser der Schwefeltropfen rund 800 µm, 
der des Heizöls jedoch 255 µm. Hierauf wurden konstruktive Veränderungen am 
Brenner durchgeführt, so dass der berechnete mittlere Tropfendurchmesser des 
Schwefels nahe an den des Heizöls kam. Wie in Tabelle 3-2 angegeben, beträgt 
der berechnete mittlere Durchmesser der Schwefeltropfen jetzt 455 µm. Für den 
später berechneten Sauterdurchmesser beträgt dieser für Schwefel sogar 104 µm 
im Gegensatz zu 510 µm beim Altöl. Mit den durchgeführten Berechnungen 
konnte eine Verbesserung des Sprühverhaltens des Schwefelbrenners erreicht 
werden, eine genaue Tropfengrößenverteilung kann jedoch nur durch experimen-
telle Messungen ermittelt werden. 
 
Zur Beurteilung der Sprüheigenschaften der Flüssigkeitsfreistrahlen in Gasen an 
der Düsenmündung werden die Weberzahl und die Reynoldszahl ( vDw A /Re ⋅= ) 
herangezogen. 
 
Nach Grassmann [46] ergibt sich aus der Reynoldszahl als Trägheitskraft zur 
Zähigkeitskraft des strömenden Fluids (Trägheitskraft/Innere Reibung) und der 
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Weberzahl als Staudruck zum Innendruck des Tropfens (Trägheitskraft/Ober-
flächenkraft) je nach Betrag des Produktes Re*We2 ein charakteristisches Aus-
trittsverhalten von Flüssigkeitsfreistrahlen von „zertropft“ ( 82 103Re ⋅<⋅ We ) über 
„zerwellt“ ( 1228 103Re103 ⋅<⋅<⋅ We ) bis „zersprüht“ ( 122 10Re >⋅ We ). 
 
Unter Beachtung der vorausgegangenen Berechnungen ergeben sich die in 
Tabelle 3-3 aufgeführten Eintragsbedingungen in den Ofen. 
 
Tabelle 3-3: Das berechnete charakteristische Austrittsverhalten 
Stoff Wasser Abfallsäure Altöl Flüssigschwefel 
Re 1,11·105 1,22·104 2,29·104 7,39·105 
We 3,49·104 2,90·104 4,09·107 4,00·107 
Re·We2 1,35·1014 1,03·1013 3,82·1019 1,18·1021 
Düsenart HKD1) HKD1) ZSD2) ZSD2) 
Strahl zersprüht zersprüht zersprüht zersprüht 
1)
 HKD: Hohlkegeldüse, 2) ZSD: Zweistoffdüse 
 
In allen Fällen ist die spezifische Oberfläche der Flüssigkeitstropfen groß und 
bereitet damit die Voraussetzung für hohe Reaktionsgeschwindigkeiten.  
 
Die Spaltung der Abfallschwefelsäuren durch Verdampfung und Zersetzung zur 
Erzeugung von Schwefeldioxid wird in Kapitel 8 betrachtet. 
 
3.3 Reaktionen im Drehofen 
Im Drehofen werden Stoffe unterschiedlicher Art und Zusammensetzung durch 
Spaltungs-, Verbrennungs- und Vergasungsprozesse umgesetzt. Die thermische 
Spaltung von Abfallschwefelsäuren ist ein komplexer Vorgang, in dem eine 
Vielzahl von Einzelprozessen abläuft. Die Abfallsäuren werden in der Gasphase 
aufgeheizt, verdampft und gespalten. Die zur Spaltung notwendige Energie wird 
durch Verbrennung von Öl oder flüssigem Schwefel mit Sauerstoff sowie festem 
Schwefel, Säureteer und den in den Abfallschwefelsäuren teilweise vorhandenen 
organischen Bestandteilen bereitgestellt. Unter Berücksichtigung der thermischen 
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Umsetzungsprozesse im Festbett durchlaufen die eingebrachten Stoffe die 
Prozessschritte wie Aufheizung, Verdampfung, Entgasung und Verbrennung im 
Drehofen. 
 
Im Koksbett und dem darüber liegenden Gasraum laufen mehrere unterschied-
liche, parallele und aufeinander folgende Reaktionen ab. Im Drehofen werden die 
Einsatzstoffe zu diskreten chemischen Spezies wie SO2, CO, CO2, H2, H2S, H2O, 
S2, NOx, und C(s), MeOx (s), MeSx(s) umgewandelt. 
 
Dabei laufen Reaktionen ab, bei denen Energie in Form von Wärme benötigt wird. 
Dazu gehören: 
 
• Trocknung, Verdampfung von Wasser 
• Dehydratation von Verbindungen 
• Schwefelsäure-Verdampfung und -Zersetzung 
• Spaltung von Kohlenwasserstoffen 
• Schmelzen und Verdampfen von elementarem Schwefel 
 
Die erforderliche Wärme für den Ablauf der endothermen Reaktion und für die 
Kompensation von Wärmeverlusten wird durch folgende Verbrennungsreaktionen 
freigesetzt: 
 
• Altölverbrennung mit Sauerstoff über einen Drallbrenner 
• Flüssigschwefelverbrennung mit Sauerstoff über einen Drallbrenner 
• Festschwefelverbrennung im Koksbett und Ofenraum 
• Verbrennung von organischen Anteilen der Abfallschwefelsäuren und der 
Säureteere 
• Verbrennung von Kohlenwasserstoffen aus heizwertreichen Abfällen 
• Abbrand des Koksbettes bei geringem Energie-Eintrag oder erhöhtem 
Sauerstoffeintrag  
 
Die Abscheidung von festem Kohlenstoff wird durch einen Teilprozess realisiert, 
bei dem die organischen Fraktionen der Abfallschwefelsäuren thermisch zersetzt 
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werden, wobei die Verbrennung von Altöl und Schwefel energetisch daran beteiligt 
ist. Die Produktgaszusammensetzung, die erst nach den Brennkammern erfasst 
wird, ergibt sich nach Ablauf von Folge-Reaktionen, die am Austritt des Drehofens 
und in der Nachverbrennung durch höhere Sauerstoffpotenziale vervollständigt 
werden.  
 
Im Folgenden werden zunächst die Stoff- und Energieflüsse bei der Verdampfung, 
anschließend die bei der Verbrennung und abschließend der Entgasungsprozess 
im Koksbett beschrieben. Die Verdampfung und Verbrennung wird im Folgenden 
beispielhaft für Flüssigschwefel, der Entgasungsprozess für Säureteere 
beschrieben. 
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4 Aufheizung, Verdampfung und Verbrennung von 
Flüssigkeitstropfen 
Die in den Drehofen eingesprühten Flüssigkeitstropfen werden in Kontakt mit der 
heißen Gasphase und dem Koksbett sowie durch Strahlung im Gasraum des 
Drehofens aufgeheizt und dabei durch Verdampfung und Zersetzung zu 
gasförmigen, flüssigen und festen Produkten überführt, die weiter reagieren. 
 
Die Verbrennung von Flüssigkeitstropfen kann in drei verschiedene, in Wechsel-
wirkung miteinander stehende Teilschritte, unterteilt werden: 
 
1. Aufheizung: 
Durch den Wärmetransport aus der umgebenden Gasphase wird die Tem-
peratur am und im Tropfen bis zur Erreichung des Siedepunktes erhöht. 
2. Verdampfung: 
Der aus der Tropfenoberfläche emittierte Dampf diffundiert in die Gasphase 
und die Tropfenmasse nimmt ab. 
3. Oxidation: 
Der Dampf aus der Tropfenoberfläche zündet in der Reaktionszone und 
verbrennt. Durch die Verbrennungswärme wird die Aufheizung und damit 
die Verdampfung des Tropfens verstärkt.  
 
Die einfachste Vorstellung über das Verhalten von Flüssigkeitstropfen in der 
heißen Gasphase ist, dass sie während der Verdampfungsperiode von einer 
Dampfphase umgeben sind. An der Tropfenoberfläche herrscht dabei eine 
konstante Temperatur, die im Falle von kongruent verdampfenden Stoffen wie 
Wasser der wohl definierten Siedetemperatur (bei 1,013 bar) entspricht. Bei der 
Verdampfung von nicht kongruent verdampfenden Stoffen wie Schwefel sind die 
Tropfen von einer Dampfphase umgeben, deren Zusammensetzung sich mit der 
an der Tropfenoberfläche erreichten Temperatur ändert. Dies gilt auch für die 
Abfallsäuretropfen, die aus verschiedenen Stoffen und Phasen mit unter-
schiedlichem Verdampfungs- und Zersetzungsverhalten zusammengesetzt sind. 
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Wie später gezeigt wird, nimmt der Tropfendurchmesser sowohl bei der Verdamp-
fung als auch bei der Verbrennung linear mit der Zeit, jedoch mit unterschiedlicher 
Geschwindigkeit, ab. 
 
4.1 Aufheizung und Verdampfung von Flüssigkeitstropfen 
Wie oben erläutert, laufen vor der eigentlichen Umsetzung mit Sauerstoff zwei 
Teilprozesse ab: 
 
1. Aufheizen bei konstanter Tropfenmasse und veränderlicher Oberflächen-
temperatur (Schwefel: 140 bis 444,7 °C) 
2. Verdampfen bei veränderlicher Tropfenmasse und konstanter Oberflächen-
temperatur (Schwefel: 444,7 °C) 
 
Die Aufheizgeschwindigkeit theat kann nach der Energiebilanz durch Gleichsetzen 
der vom Tropfen aufzunehmenden und an die Umgebung abzugebenden Wärme-
ströme bei konstantem Tropfenvolumen näherungsweise berechnet werden mit: 
 






−
−
⋅⋅⋅=
∞
∞
0
0
,
ln1
6 TT
TTd
ct Slplheat α
ρ  (4-1) 
 
Darin ist ρl die Dichte, cp,l die Wärmekapazität in Bezug auf Masseneinsatz, α der 
Koeffizient des konvektiven Wärmeübergangs, do der Anfangsdurchmesser des 
Tropfens, T∞ die Temperatur im Gasraum ohne Beeinflussung durch die 
Verdampfungsvorgänge (weit weg vom Tropfen), Ts die Temperatur an der 
Tropfenoberfläche zum Zeitpunkt t und To die Anfangstemperatur des Tropfens.  
 
Erreicht die Temperatur an der Oberfläche die Siedetemperatur Ts, so kann die 
Verdampfungszeit eines zu verdampfenden Tropfens analog zur Berechnung der 
Aufheizzeit durch folgende Gleichung beschrieben werden: 
 






−
⋅⋅∆⋅=
∞ S
vaplvap TT
d
Ht 11
6
0
α
ρ  (4-2) 
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Darin bedeutet ∆Hvap die Verdampfungsenthalpie und Ts die konstante Ober-
flächentemperatur (Siedetemperatur) des Tropfens.  
 
Das Verhältnis der Zeitdauer für die Aufheizung zur Zeitdauer für die Verdampfung 
ergibt sich zu: 
 






−
−
⋅
∆
−
⋅==
∞
∞∞
0
,
ln
TT
TT
H
TT
c
t
t S
vap
S
lp
vap
heatξ  (4-3) 
 
Mit Einführung des nach Spalding benannten Stofftransfer-Koeffizienten B: 
 
vap
S
lpvap H
TT
cB
∆
−
⋅=
∞
,
 (4-4) 
 
folgt für kleine Spalding-Zahlen mit ( ) BB ≈+1ln  und unter Berücksichtigung von 
Gleichung 4-4: 
 
( ) 





−
−
⋅+−=
∞
∞
0
ln1ln
TT
TT
B Sξ  (4-5) 
 
Mit dieser Verhältniszahl lässt sich der Einfluss der Aufheizzeit auf die der Ver-
dampfung abschätzen. Die Spalding-Zahl der Verdampfung bringt den Einfluss 
des Enthalpiezuwachses in der Gasphase in Bezug auf die Verdampfungs-
enthalpie der Flüssigkeit zum Ausdruck. 
 
4.2 Verdampfungsgeschwindigkeit 
Nach dem gaskinetischen Modell wird die maximale Verdampfungsgeschwindig-
keit eines homogenen Stoffes durch die folgende Gleichung beschrieben: 
 
M
TR
cI Svap
⋅
⋅
⋅⋅=
pi
α
2  (4-6) 
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Darin ist R die allgemeine Gaskonstante, M das Molekulargewicht des gas-
förmigen Stoffes und c dessen Konzentration im Gasraum im Gleichgewicht mit 
der Flüssigkeit bei Siedetemperatur Ts an der Oberfläche. 
 
Der Dampfstrom I um einen kugelförmigen Tropfen mit der Tropfenoberfläche 
24 sfrF ⋅⋅= pi  ist bei unveränderlicher Temperatur konstant: 
 
constcvrI sf =⋅⋅⋅=
24pi  (4-7) 
 
Darin bedeuten c die Dampfkonzentration (Kugelschale) ohne Quellen und 
Senken und lmvap VIv ,⋅=  die Geschwindigkeit des Dampfstroms, sowohl für den 
Dampfstrom von der Tropfenoberfläche in die umgebende Gasphase als auch für 
den umgekehrten Fall vom Gasraum zur Tropfenoberfläche, worin lmV ,  das 
Molvolumen der flüssigen Phase bedeutet. 
 
Die Verdampfungsgeschwindigkeit Ivap ist durch die Temperatur der 
Tropfenoberfläche bestimmt (s. Gl. 4-6), wobei die Verdampfungskinetik bei der 
Bildung von gasförmigen Schwefel-Spezies, wie z. B. S8 oder S2, mit dem 
dazugehörigen Kondensationskoeffizienten unterschiedlich sein kann. 
 
Mit der zeitlichen Abnahme des Tropfenradius unter Berücksichtigung der 
Massenbilanz für einen kugelförmigen Tropfen ( )lvap MIdtdr ρ// ⋅=−  ergibt sich 
die folgende Beziehung: 
 
( )
t
M
c
M
TR
rr
tr
l
S
⋅⋅⋅
⋅
⋅
⋅⋅−=
ρpi
α
2
11
00
 (4-8) 
 
Diese Gleichung beschreibt die zeitlich lineare Abnahme der Tropfengröße bei der 
Verdampfung ins Vakuum über die Zeit. Darin bedeuten ro den Tropfenradius am 
Anfang (t = 0) bzw. r(t) zum Zeitpunkt t, llm MV ρ/, =  das Molvolumen und ρl die 
Dichte der flüssigen Phase. 
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Bei der Verdampfung von flüssigen und festen Stoffen, die von einem turbulenten 
Inertgas angeströmt werden, ist der Einfluss des Stofftransports zu berücksichti-
gen. Der an der Phasengrenze produzierte Dampf wird mittels Diffusion durch eine 
laminare Randschicht in den Inertgasstrom transportiert. Die Teilprozesse der Ver-
dampfung und Diffusion werden nach Einführung einer fiktiven Dampfkonzen-
tration c' an der Phasengrenze Flüssigkeit/Gas, cS der Konzentration an der 
Oberfläche und c0 im umgebenden Gas durch folgende Beziehungen beschrieben: 
 
Verdampfung:   ( ) ( )cckcc
M
TRI SvapS
l
vap ′−=′−⋅
⋅
⋅
⋅=
pi
α
2
 (4-9) 
 
Diffusion:           ( ) ( )00 cckccDI difdif −′=−′⋅





= δ  (4-10) 
 
Darin stehen k für die Geschwindigkeitskonstanten, D für den Diffusionskoeffizien-
ten des Dampfes in der Gasphase und δ für die Dicke der Nernstschen Rand-
schicht. 
 
Im stationären Zustand sind die beiden Teilströme Ivap und Idif gleich, d. h. 
III difvap == . Damit erhält man nach Eliminierung von c': 
 
difvap
s
kk
ccI
/1/1
0
+
−
=  (4-11) 
 
Darin kommen im Nenner die Widerstände von Verdampfung und Diffusion zur 
Geltung. Der Gesamtwiderstand ist gleich der Summe des Reaktions- und des 
Diffusionswiderstandes. Dabei können sich die beiden folgenden Grenzfälle der 
Verdampfung ergeben: 
 
• reaktionsbestimmte Verdampfung, difvap kk <<  und  
• diffusionsbestimmte Verdampfung difvap kk >>  
 
Aufheizung, Verdampfung und Verbrennung von Flüssigkeitstropfen 
   
 
29 
Ist die Verdampfung reaktionsbestimmt, so bildet sich eine dünne laminare Rand-
schicht um den Tropfen, von der das entstehende Gas schnell in den Inertgas-
strom transportiert wird. Der gesamte Reaktionsablauf wird durch den Diffusions-
vorgang praktisch nicht beeinflusst. 
 
Ist die Verdampfung diffusionsbestimmt, so wird die Reaktionsgeschwindigkeit 
durch die Strömungsverhältnisse beeinflusst. D. h. bei hohen Drücken und Tem-
peraturen in Verbindung mit niedrigen Gasgeschwindigkeiten liegt eine diffusions-
bestimmte Verdampfung vor, bei niedrigen Drücken und Temperaturen in Verbind-
ung mit intensiver Umströmung die reaktionsbestimmte Verdampfung. 
 
4.3 Wärmetransport bei der Verdampfung 
Die Masseänderung eines flüssigen Tropfens wird vereinfachend mit dem von 
Spalding [48] entwickelten d²-Modell berechnet (siehe Gl. 4-5). Bei diesem Modell 
werden zahlreiche Annahmen und Vereinfachungen vorausgesetzt, wie z. B. 
Flüssigkeitstropfen unter Beibehaltung der Kugelform in einem unendlich aus-
gedehnten Brennraum unter konstantem Druck, einem stationären Verbrennungs-
prozess, schnelle Chemie, gleiche Diffusivitäten für alle chemischen Spezies und 
die Wärme (Le-Zahl = 1), konstante und von der Temperatur unabhängige Stoff-
eigenschaften (Wärmeleitfähigkeit, spezifische Wärme, Produkt aus Dichte und 
Diffusionskoeffizient). Die Lösung der Differenzialgleichungen, basierend auf der 
Erhaltung der Energie, Masse und chemischer Spezies, ergibt folgende Beziehung 
[20, 48, 49]: 
 
( )vap
gp
g B
c
d
dt
dm
+⋅
⋅⋅
= 1ln
2
,
λpi
 (4-12) 
 
Darin bedeuten λg die thermische Leitfähigkeit der Gasphase, cp,g die spezifische 
Wärmekapazität der Gasphase und B die dimensionslose Spalding-Transferzahl. 
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Unter Berücksichtigung der Abhängigkeit der Verdampfungsgeschwindigkeit vom 
Tropfendurchmesser ( ) dtddddtdm l /4// 2⋅⋅⋅= piρ  und in Verbindung mit 
Gleichung 4-12 erhält man: 
 
( )B
cdt
dd
gpl
g +⋅
⋅
= 1ln
8)(
,
2
ρ
λ
 (4-13) 
 
Die Integration der Gleichung 4-13 führt zu folgender Beziehung für die zeitliche 
Änderung des Tropfendurchmessers: 
 
( ) ( ) tB
c
dtkdtd
gpl
g
vap ⋅+⋅
⋅
−=⋅−= 1ln
8
,
2
0
2
0
2
ρ
λ
 (4-14) 
 
dem sogenannten d2-Gesetz. Darin ist d0 der Anfangsdurchmesser des Tropfens 
und kvap die Verdampfungskonstante, die im Vergleich zur Berechnung aus Glei-
chung 4-9 den Wärmeübergang von der Gasphase zum Tropfen berücksichtigt. 
 
Die Zeit für die vollständige Verdampfung des Tropfens (Tropfen-Lebensdauer) 
ergibt sich für d = 0 nach dem d2-Gesetz zu: 
 
vapk
d 20
=τ  (4-15) 
 
Nach dem d2-Gesetz wird also die Lebensdauer eines flüssigen Brennstofftropfens 
hauptsächlich durch seine Anfangsgröße, molekulare Masse und Dichte sowie 
durch die Wärmeleitfähigkeit und -kapazität des Gasraumes beeinflusst. Bei Ver-
dopplung des Tropfendurchmessers wird die Verdampfungszeit des Tropfens ver-
vierfacht. Dagegen ist die Wirkung der Verdampfungsenthalpie weniger ausge-
prägt, die in dem logarithmischen Ausdruck ( )B+1ln  zusammengefasst ist. 
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4.4 Tropfenverbrennung 
Nach der gängigen Vorstellung über die Verbrennung von zerstäubten flüssigen 
Brennstoffen beginnt die Verbrennung eines Brennstofftropfens mit der Zündung 
des von der Tropfenoberfläche emittierten Dampfes in Kontakt mit dem Sauerstoff 
der umgebenden Gasphase, die wie oben geschildert durch die Verdampfung des 
Flüssigkeitstropfens erzeugt wird. Im stationären Zustand findet die Verbrennung 
in einer dünnen Reaktionszone, der Verbrennungsfront, in der Nähe der Tropfen-
oberfläche statt. Die Temperatur- und Konzentrationsverteilung in der Nähe des 
Tropfens ist in Abb. 4-1 für eine kugelsymmetrische Anordnung schematisch 
dargestellt.  
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 Abbildung 4-1: Verdampfung und Verbrennung eines Schwefeltropfens in schematischer 
Darstellung nach [48] 
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Bei dem Modell der Tropfenverbrennung wird angenommen, dass die Ströme von 
Brennstoff c(Sx) und Oxidant c(O2) an der Verbrennungsfront im stöchiometrischen 
Verhältnis zueinander stehen. Dort erreicht die Temperatur ein Maximum (Tmte). 
 
Mit dem Transport von Schwefeldampf und Sauerstoff zur Reaktionszone und 
deren Reaktion unter Bildung von SO2 ist der Wärmetransport an die Tropfen-
oberfläche und in den umgebenden Gasraum verbunden. 
 
4.5 Stoff- und Wärmetransport an der Tropfenoberfläche 
Ausgehend von Erhaltungsgleichungen für Masse, Impuls, Energie und che-
mischen Elementen werden von Yarin-Hetsoni, Drysdale und Warnatz Beziehun-
gen zur Beschreibung der Verbrennung eines Einzeltropfens von flüssigen Brenn-
stoffen abgeleitet bzw. angegeben [20, 48, 49]. Dabei wird eine Reihe von 
Vereinfachungen getroffen: 
 
• Die Geschwindigkeits-, Temperatur- und Konzentrationsfelder sollen kugel-
symmetrisch angeordnet sein. Der kugelförmige Tropfen ist von einer 
sphärischen Flammenfront umgeben, die sich im ruhenden Gasraum ent-
faltet. Die Verbrennung findet ohne Vorvermischung der Reaktions-
komponenten statt. 
• Die Konzentrations- und Temperaturprofile in der Gasphase sollen quasi-
stationär sein. Die Aufheizung des Tropfens und die Zündung werden nicht 
erfasst.  
• Die Reaktion (Verbrennung) soll im Vergleich zu anderen Vorgängen sehr 
schnell sein. Damit verbunden ist die Vorstellung einer sehr dünnen 
Reaktionszone. In der Verdampfungszone zwischen der Tropfenoberfläche 
und Verbrennungsfront ist nur Brennstoffdampf enthalten. Der freie 
Gasraum außerhalb der Verbrennungsfront besteht aus Mischungen von 
Sauerstoff, Verbrennungsgasen und anderen Gaskomponenten.  
• Brennstoffdampf und Sauerstoff treffen an der Verbrennungsfront im 
stöchiometrischen Verhältnis aufeinander. Dort wird die maximale 
Temperatur im System erreicht. Die Konzentrationen von Brennstoffdampf 
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cf und Sauerstoff co sinken infolge der Reaktion in der sehr dünnen 
Reaktionszone auf null. 
• Der Brennstoff soll aus einem einheitlichen Stoff bestehen. Die Temperatur 
im Tropfen soll konstant sein. Die Temperatur der Tropfenoberfläche wird 
der Verdampfungstemperatur des flüssigen Brennstoffs gleich gesetzt. 
• Die Dampfkonzentration an der Tropfenoberfläche soll durch den Gleich-
gewichtsdampfdruck des Brennstoffs bestimmt sein. Das bedeutet zugleich, 
dass die Dampfdruckerhöhung durch den Krümmungsdruck infolge der 
Verkleinerung des Tropfenradius vernachlässigt wird. 
• Der Wärmetransport zum Brennstofftropfen soll durch Konvektion erfolgen. 
Wärmetransport durch Strahlung wird nicht berücksichtigt. Der Einfluss von 
Auftriebseffekten soll vernachlässigbar gering sein. Die Verdampfung des 
Tropfens soll im ruhenden Gas stattfinden und im Vergleich zum Stoff-
transport sehr (unendlich) schnell sein. 
• Für bestimmte physikalische Eigenschaften, wie die Wärmeleitfähigkeit, die 
Wärmekapazität, den Diffusionskoeffizienten und die Dichte der beteiligten 
Stoffe, werden konstante Zahlenwerte eingesetzt. 
• Die Wärmezufuhr zum Tropfen und dessen Verdampfung werden direkt 
miteinander gekoppelt. Dies führt zu einer Identität zwischen den Wärme- 
und Stofftransportströmen und damit zu einer Lewiszahl 1/ == DaLe g . Die 
Lewiszahl beschreibt den Einfluss des Wärmeleitstroms zum 
Diffusionsstrom. Darin drückt αg die Wärmeübergangszahl im Gasraum und 
D den Diffusionskoeffizienten des Brennstoffdampfes aus. 
 
Ausgehend von den oben aufgeführten Vereinfachungen und den Rand-
bedingungen: 
 
• Freier Gasraum um den Brennstofftropfen: 
∞∞
→=→∞→ TTcccr f ,0,: 0  
• Tropfenoberfläche: 
Sffsf TTcccrr →=→= ,,0:
*
0  
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gelingt es, den Energie- und Stoffaustausch und damit den zeitlichen Abbau des 
Brennstofftropfens in anschaulicher Form zu beschreiben. Die Gleichgewichts-
konzentration cf* ist mit dem Dampfdruck des flüssigen Brennstoffs gemäß 
)/( sff TRpc ⋅=  verknüpft. 
 
Die bei der bisherigen Erörterung der Verdampfung aufgestellten Gleichungen 
gelten auch für die Verbrennung. Danach ist der Gasstrom durch jede Kugelfläche 
innerhalb der Kugelschale ohne Quellen und Senken um den brennenden Tropfen 
konstant: 
 
const
dr
dcDcvr
dr
dcDcvrI
sf
sf =







⋅−⋅⋅⋅=





⋅−⋅⋅=
22 44 pipi  (4-16) 
 
Dies gilt sowohl für den Dampfstrom von der Tropfenoberfläche zur (inneren) 
Flammenfront als auch für den Sauerstoffstrom zur (äußeren) Flammenfront. 
Beide Stoffe sollen vereinbarungsgemäß erst an der Flammenfront reagieren. Der 
Gasstrom I entspricht der zeitlichen Massenabnahme des abbrennenden Brenn-
stofftropfens im stationären Zustand: 
 
dt
dr
r
M
IrI sfsf
l
l
vapsf ⋅⋅⋅−=⋅⋅=
22 44 piρpi  (4-17) 
 
Der Wärmeaustausch in der Gasphase ist definiert über ( )
∞
−⋅=∆ TTcH flgpcomb , , 
worin cp,g die mittlere spezifische Wärmekapazität der Gasphase, Tfl die 
Temperatur an der Flammenfront, T∞ die Temperatur in der Gasphase (mittlere 
Brennraum-Temperatur) und ∆Hcomb die Verbrennungswärme (Reaktionsenthalpie 
der Verbrennungsreaktion) bedeuten.  
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Die Lösung des Differenzialgleichungssystems unter Berücksichtigung der 
Voraussetzung gemäß 1/ == DaLe g  führt zu folgender Beziehung für den 
zeitlichen Abbau des flüssigen Brennstofftropfens: 
 
( )B
c
r
I
gp
gsf
comb +⋅
⋅⋅
= 1ln
4
,
λpi
 (4-18) 
 
Darin ist B die nach Spalding benannte Transferzahl und definiert durch: 
 
( )
vap
Sgpcomb
comb H
TTcH
B
∆
−⋅+∆
=
∞,
/ γ
 (4-19) 
 
Die Spalding-Zahl B für die Verbrennung ist im Vergleich zur Spalding-Zahl bei der 
Verdampfung um die Reaktionsenthalpie erweitert und bringt den Einfluss der 
Reaktionsenthalpie und des Enthalpiezuwachses in der Gasphase in Bezug auf 
die Verdampfungsenthalpie des flüssigen Brennstoffs zum Ausdruck. γ bedeutet 
das stöchiometrische Massenverhältnis von Oxidationsmittel zum Brennstoff. Bei 
der Verbrennung von z. B. flüssigem Schwefel gemäß S2 + 2 O2 = 2 SO2 ist 
22/4)(/)( === SnOnγ , wenn der Schwefeldampf als S2 vorliegt. 
 
Für die zeitliche Abnahme der Masse des Brennstofftropfens ergibt sich nach der 
Beziehung für Icomb: 
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 (4-20) 
 
Für die zeitliche Abnahme des Brennstofftropfenradius gilt dann 
( )combpgf Bcdtddd +⋅⋅=⋅ 1ln//1/ λρ  und nach Integration: 
 
( ) tkdB
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dtd combcomb
gpf
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⋅
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,
2
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2 )1(ln8
ρ
λ
 (4-21) 
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Die zeitliche Abnahme des Tropfendurchmessers ist dann analog zur 
Verdampfung durch das d2-Gesetz gegeben. In dieser Beziehung wird kcomb als 
„Verbrennungskonstante“ bezeichnet, entsprechend der Definition:  
 
( ) ( )combgpfgcomb Bck +⋅⋅= 1ln/8 ,ρλ . (4-22) 
 
Wie schon bei der Verdampfung von flüssigen Brennstofftropfen nach dem d2-
Gesetz wird auch bei der Verbrennung die Lebensdauer hauptsächlich durch 
seine Anfangsgröße (d0) beeinflusst und bei Verdopplung des Tropfen-
durchmessers die Verbrennungszeit des Tropfens vervierfacht. Dagegen ist die 
Wirkung der thermochemischen Brennstoffeigenschaften (Verdampfungs- und 
Verbrennungsenthalpie), die in dem logarithmischen Ausdruck ( )B+1ln  
zusammengefasst sind, weniger ausgeprägt.  
 
Im Vergleich zu Experimenten zeigte sich, dass das oben erörterte Modell zu einer 
um etwa 50 % kürzeren Verbrennungsdauer führt. Experimente mit Methanol 
zeigten, dass das d2-Gesetz zwar gilt, aber bei diesem Modell eine höhere 
Abnahme des Tropfendurchmessers nach der Zündung im Vergleich zu der Auf-
heizphase, also zu Beginn der Verbrennungsphase, beobachtet wird [20]. 
 
Die Selbstzündung setzt an, wenn die Temperatur hoch genug ist und gleichzeitig 
ein zündfähiges Brennstoffdampf-Sauerstoff-Gemisch für eine gewisse Zeit 
bereitgestellt wird, in der die Verbrennungsreaktion in Gang kommen kann. Eine 
Brennraumberechnung nach diesem Modell würde zu einem zu kleinen 
Brennraumvolumen führen. Generell nimmt die Verzögerung der Zündung mit dem 
Tropfenradius zu. Allerdings werden zu kleine Tropfen so schnell verdampft, dass 
es nicht mehr zu brennenden Tropfen kommt. Solche Phänomene konnten mit 
Hilfe der Simulationsmodelle erkannt werden [20]. 
 
Für die Verbrennung von Brennstofftropfen wurden von verschiedenen Autoren 
Simulationsmodelle entwickelt, bei denen die komplexen Erhaltungsgleichungen 
numerisch gelöst werden [50, 51]. Dabei werden auch die Perioden der 
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Aufheizung des Partikels, Verdampfung, Zündung und Verbrennung ohne 
gravierende Vereinfachungen erfasst.  
 
4.6 Verbrennung von Tröpfchenkollektiven 
Die nach der Zündung von zerstäubten Brennstoffen in einer ruhenden oder be-
wegten Gasphase aus Oxidanten und Verbrennungsprodukten entstehenden 
Flammen werden als „turbulente heterogene Flammen“ bezeichnet [48].  
 
Bei der Verbrennung von Altöl oder flüssigem Schwefel im Drehofen werden diese 
unter Zerstäubung in den Ofenraum eingedüst. Die Brennstofftropfen treten in 
Wechselwirkung mit dem aus den Ringdüsen strömenden Sauerstoffstrahl, aber 
auch mit den im Ofenraum vorhandenen heißen Verbrennungsprodukten. 
 
Die Aufheizung der Brennstoffpartikel führt zur Bildung von Brennstoffdämpfen 
und deren Zündung zur Bildung einer Flamme. Im Drehofen wird das Sauerstoff-
Brennstoff-Verhältnis so eingestellt, dass im Ofen insgesamt reduzierende Bedin-
gungen herrschen. Man arbeitet also mit „fetten“ Mischungen. Ist dabei die Häufig-
keitsverteilung der Tropfengröße flach, werden also große und kleine Tropfen 
gleichzeitig eingedüst, bilden sich zwei Flammzonen. Kleine Tropfen verdampfen 
schnell und es bildet sich dann ein turbulenter Brennstoff-Sauerstoff-Gasstrom, 
der direkt am Düsenausgang zündet und brennt; die großen Tropfen verbrennen 
hingegen erst in weiterer Entfernung. Die Verbrennung von Flüssigbrennstoffen 
lässt sich, wie in Abbildung 4-2 skizziert, in vier Grundtypen unterteilen. 
 
Ein wichtiger Einflussfaktor ist dabei die Zahl der Tropfen im Einheitsvolumen des 
Zwei-Phasen-Strahls aus Zerstäubungsmedium und Flüssigkeitspartikel. Zu-
sammen mit der Verteilung der Tropfengröße und -form sowie den hydro-
dynamischen Parametern führt dies zu unterschiedlichen Bedingungen in der 
Verbrennung von zerstäubten Flüssigbrennstoffen. Im inneren Bereich des Strahls 
ist die Tropfendichte so hoch, dass dort die Gasphase stets an Brennstoffdampf 
gesättigt ist. Damit kommt die Verbrennung zum Stillstand. Bei niedrigerer 
Brennstofftropfendichte am äußeren Rand des Strahls findet eine effektive 
Aufheizung, Verdampfung und Verbrennung von Flüssigkeitstropfen 
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Verdampfung statt. Die Dampfmoleküle diffundieren zur Flammenfront und 
brennen dort ab. 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
Bei weiterer Abnahme der Tropfendichte im freien Gasraum außerhalb des Zwei-
Phasen-Strahls, wo ein Überschuss an Sauerstoff vorliegt, verhalten sich die 
Tropfen wie Einzeltropfen: sie verdampfen, verbrennen und sind von einer 
Flammenfront umhüllt.  
 
Abbildung 4-2: Grundtypen der Verbrennung von zerstäubten Flüssigbrennstoffen nach 
Chiu [92] 
a) Externe Gruppenverbrennung mit Verdampfung in einer das Spray 
umgebenden Hülle (Brennstoff-Sauerstoff-Strahl mit hoher Brenn-
stofftropfendichte) 
b) Externe Gruppenverbrennung mit einer außenstehenden Flamme 
(Brennstoff-Sauerstoff-Strahl mit geringerer Brennstofftropfendichte)  
c) Interne Gruppenverbrennung mit der Flamme innerhalb der 
Spraygrenze (Flammenfront hinter brennenden Einzelpartikel) 
d) Verbrennung von Einzeltropfen (keine Gesamtflammenfront, 
Ensemble von brennenden Einzeltropfen) 
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5 Kinetik der Verbrennungsreaktionen  
(Frank-Kamenetzki) 
Beim Grillo-Prozess wird angestrebt, die Eintragsmengen von verfügbaren 
Einsatzstoffen bei einer Charge so zu bemessen, dass die Erzeugung von SO2 bei 
einem maximalen Stoff- und Energieumwandlungsgrad der Einsatzstoffe stetig 
abläuft und dabei die betrieblich geforderten Umsätze erreicht werden. Dies setzt 
unter anderem voraus, dass die Verbrennungs- und Spaltungsprozesse im 
Drehofen in kurzer Zeit nach Beginn einer Kampagne einen stationären Zustand 
erreichen. Dies ist im Fall des Altölbrenners gegeben und gilt auch für den 
Flüssigschwefelbrenner, bei dem die Brennstoffelemente (C, H, S) gleichmäßig 
umgesetzt werden. 
 
Komplizierter sind die Vorgänge bei der Verdampfung, Spaltung und Verbrennung 
der Bestandteile von Abfallschwefelsäuren und Säureteeren. Säureteere sind 
zähe Massen, die auf das Koksbett aufgegeben werden, deren Umsetzung unter 
anderem zur Bildung von festem Kohlenstoff führt. Die Abfallschwefelsäuren und 
andere flüssige Stoffe werden in den freien Gasraum eingesprüht, worin die 
bereits am Düsenausgang gebildeten Tröpfchen durch Verdampfung, Zersetzung 
und Verbrennung umgesetzt werden müssen. Die Abfallschwefelsäuren enthalten 
zwar brennbare Komponenten in unterschiedlicher Menge, aber deren Umsetzung 
unter Erreichung von Temperaturen um 1.000 °C unter reduzierenden Be-
dingungen (pO2 ≤ 10-10) erfordert die Zufuhr zusätzlicher Energie. Dagegen können 
die heizwertreichen flüssigen Abfälle mit Heizwerten Hu ≥ 16 MJ/kg thermo-
dynamisch mit Luft vergast werden, sofern die Kinetik der Spaltung einschließlich 
der Verdampfung des Wassers und der Spaltung von H2SO4 dies ermöglicht. 
Wenn dies nicht geschieht oder die maximale Umsatzkapazität des Drehofens 
überschritten worden ist, werden Tropfen aus Abfallsäuren im Drehofen nicht mehr 
vollständig umgesetzt, der Prozess ist dann nicht mehr im stationären Zustand.  
 
Die Altöl- und Flüssigschwefelbrenner werden mit Sauerstoff betrieben, deren 
Zustände von den übrigen Reaktionen im Drehofen nicht direkt abhängig sind.  
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Die Erfassung der Gesamtkinetik von Verbrennungsprozessen einschließlich der 
Zündung führt über die Beschreibung der Stoff- und Wärmetransportvorgänge und 
chemischen Reaktionen in Kopplung mit Erhaltungsgleichungen zu einem Satz 
von partiellen Differentialgleichungen, die numerisch unter Einsatz von Computern 
lösbar sind. Analytische Lösungen über die Verbrennung und Flammen-
ausbreitung unter vereinfachten Bedingungen werden von Frank-Kamenetzki 
erörtert. Als ein Beitrag zum Verständnis der stationären und instationären 
Zustände, insbesondere in Bezug auf die Verbrennung von Flüssigschwefel und 
heizwertreichen Abfallsäuren, werden im Folgenden die Ausführungen von Frank-
Kamenetzki wiedergegeben.  
 
Frank-Kamenetzki [52] definiert die Verbrennung als einen sich selbst beschleu-
nigenden chemischen Prozess, der durch Akkumulierung der Wärme (thermische 
Verbrennung) oder der aktiven katalytischen Zwischenprodukte (Diffusions-
verbrennung) erfolgt. Von besonderem Interesse ist hier die thermische Verbren-
nung als eine stark exotherme Reaktion, deren Geschwindigkeit mit steigender 
Temperatur zunimmt. Die Verbrennungskinetik wird durch die Geschwindigkeit der 
Verbrennungsreaktion sowie durch die Wärme- und Stoffübertragung bestimmt. 
 
Der Anfang der Verbrennung ist der Zündungsvorgang, der auch durch eine ther-
mische Selbstentflammung erfolgen kann. Der Absolutwert der Differenz der 
Enthalpien des Verbrennungsystems zwischen dem Anfangs- und Endzustand, 
welcher durch die Gesamtreaktionsenthalpie (Prozessenthalpie) ∆Hr ausgedrückt 
wird, kompensiert die Wärmeverluste Q ˙  V des Reaktors, die von der 
Brennraumtemperatur im Innern des Reaktors (TBr) und der Außentemperatur (Ta) 
sowie der Wärmestrahlung (schwarzer Strahler) abhängig sind.  
 
Die Enthalpie und damit auch die Wärmekapazitäten sind für die in den praktisch 
relevanten Verbrennungsprozessen auftretenden Spezies gut bekannt, so dass 
die im Brennraum erreichbare Temperatur bei Kenntnis des Wärmeverlustes Q ˙  V 
mit sehr guter Näherung berechnet werden kann. Die Rechnung wird vereinfacht, 
wenn man annimmt, dass das Brennstoff-Luft-Gemisch nach der Verbrennung den 
Gleichgewichtszustand erreicht. Diese Vereinfachung hat sich bisher bei der 
Kinetik der Verbrennungsreaktionen 
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rechnerischen Analyse der Verbrennung von fossilen Brennstoffen als richtig 
erwiesen.  
 
Bei unseren Energiebilanzrechnungen benötigen wir die über eine Software 
berechneten Enthalpien der Einsatzstoffe und der Produkte. Die Energiebilanz 
lautet dann: 
 
( ) ( ) Vjjn
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i
ii QpTHnpTHn
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,, +⋅=⋅ ∑∑
==
 (5-1) 
 
worin i die Einsatzstoffe und j die Produkte repräsentieren. Diese Gleichung ist 
erfüllt, wenn Tj die Bilanzgleichung bei bekanntem Q ˙  V erfüllt. Ist Q ˙  V = 0, so ist Tj 
die praktisch adiabate Temperatur. 
 
Die mathematische Beschreibung der Bildung und Entfaltung von Flammen im 
Brennraum zielt auf die Bestimmung der räumlichen und zeitlichen Änderung von 
Druck, Dichte, Temperatur, Strömungsgeschwindigkeit und Konzentrationen von 
auftretenden Stoffspezies. Hierzu werden Bilanzgleichungen nach dem Prinzip der 
Erhaltung von Energie, Masse, Stoff und Impuls aufgestellt. Im Fall der Zündung 
(Entflammung) wird die Energieerhaltung durch Zusatz der zeitlichen Änderung 
des räumlich konstanten Druckes ergänzt. Diese Differenzialgleichungen lassen 
sich in der Regel nur numerisch lösen, wobei ein erheblicher Rechenaufwand 
benötigt wird, weshalb man die Vorgänge durch vereinfachte Modelle beschreibt.  
 
Eine einfache Theorie der Entflammung im räumlich homogenen System ist die 
„thermische Theorie der Explosionen“ von Semenow [53, 54]. Dabei wird von 
einem Brennraum ausgegangen, in dem Druck, Temperatur und Konzentrationen 
von Spezies räumlich gleichmäßig bleiben.  
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Für eine Verbrennungsreaktion 1. Ordnung in Bezug auf die Konzentration der 
gasförmigen Brennstoffspezies cf im Brennraum mit dem Reaktorvolumen VR gilt: 
 
BrTR
Ea
fRcomb ekcVI
⋅
−
⋅⋅⋅= 0  (5-2) 
 
Darin ist Icomb die Reaktionsgeschwindigkeit, k0 die Geschwindigkeitskonstante, Ea 
die Aktivierungsenergie der stark exothermen Reaktion, R die Gaskonstante und 
TBr die absolute Temperatur im Brennraum.  
 
Mit der Reaktionsenthalpie ∆Hcomb in Bezug auf den Umsatz von 1 mol Brennstoff 
ergibt sich die im Brennraum freigesetzte Wärme pro Zeiteinheit zu: 
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Die durch die Reaktorwände nach außen abgeführte Wärme pro Zeiteinheit wird 
beschrieben durch 
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worin α den Wärmeübergangskoeffizient, AW die Wandoberfläche des Reaktors, 
TBr die Temperatur im Brennraum und TW die Wandtemperatur bedeuten. Der im 
Brennraum verbleibende Gesamtwärmestrom ( ) Vcomb dtdQdtdQ )/(/ −  führt zur 
Erhöhung der Temperatur im Brennraum. Für die Aufheizung im Brennraum wird 
gesetzt: 
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und 
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Bei Annahme vollständiger Umsetzung des Brennstoffs im Sinne der Gleich-
gewichtseinstellung lässt sich die Gesamtenthalpie der Produkte Σ Hcomb für ver-
schiedene Temperaturen berechnen. Zudem lässt sich daraus auch eine mittlere 
Gesamtwärmekapazität cp bestimmen. 
 
5.1 Zünden und Löschen bei beliebiger Reaktionskinetik 
Zur qualitativen Erläuterung der Folgerungen aus der oben stehenden Gleichung 
wird von Frank-Kamenetzki [52] zunächst die Reaktion im homogenen System 
nach Semenow [53, 54] betrachtet und dazu die schematische Darstellung in 
Abbildung 5-1 herangezogen. Darin ist der Wärmestrom dQ/dt über der 
Temperatur an der Reaktionsfläche aufgetragen. Die s-förmige Kurve (Qreak) 
repräsentiert den an der Reaktionsfläche freigesetzten Wärmestrom, deren Größe 
der Geschwindigkeit der Verbrennung proportional ist. Dabei wird eine einheitliche 
Reaktion betrachtet, deren Geschwindigkeit mit der Temperatur stetig zunimmt.  
 
Bei niedrigen Temperaturen ist die Reaktionsgeschwindigkeit niedrig, dement-
sprechend werden dabei geringe Wärmemengen freigesetzt (reaktionsbestimmter 
Bereich). Bei steigender Temperatur wird der reaktionskinetische Bereich durch-
laufen, in dem die Reaktionsgeschwindigkeit mit der Temperatur an der Reak-
tionsfläche (Flammenfront) exponentiell ansteigt. Bei höheren Temperaturen ist 
die Reaktionsgeschwindigkeit sehr hoch, die Verbrennungsgeschwindigkeit wird 
dann durch Transportprozesse (Diffusion) bestimmt. Dabei kann sich die Lage der 
Reaktionskurve Qreak (rot) nach oben oder nach unten verschieben. 
 
Die Kurven a bis e repräsentieren die Wärmeabfuhr aus der Reaktionsfläche an 
das sie umströmende Gas bei unterschiedlichen Wärmetransferbedingungen. 
Unter der Voraussetzung, dass die Reaktionsfront und das diese umgebende Gas 
sich bei gleicher Temperatur befinden und die Wärme von der Oberfläche in den 
Kern der Gasströmung transportiert wird, lassen sich die Kurven a bis e mit der 
Reaktionskurve (Qreak) bei gleicher Temperaturskala miteinander vergleichen.  
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Dabei können die folgenden Zustände, wie in Abbildung 5-1 dargestellt, auftreten: 
 
• Unterer stationärer Betriebspunkt, Schnittpunkt k: 
Die Wärmeabfuhr (Kurve a) ist größer als die Wärmefreisetzung durch die 
Reaktion (rote Kurve), die Reaktion ist geschwindigkeitsbestimmend. 
• Oberer stationärer Betriebspunkt, Schnittpunkt m:  
Die Wärmeabfuhr (Kurve e) ist kleiner als die Wärmefreisetzung durch die 
Reaktion (rote Kurve), die Diffusion ist geschwindigkeitsbestimmend.  
Abbildung 5-1: Stationäre thermische Zustände an der Reaktionsfläche bei der Verbrennung 
nach Frank-Kamenetzki [52] bei verschiedenen Wärmetransport-
Bedingungen. In den Punkten p und r treten die kritischen Erscheinungen des 
Zündens bzw. des Löschens auf. Die rote Kurve kann als effektive Reaktions-
geschwindigkeit Qreak in Abhängigkeit von der Temperatur aufgefasst werden. 
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• Labiler Betriebspunkt, Schnittpunkt l (rote Kurve und Kurve c): 
Dieser Betriebspunkt kommt in der Praxis nicht vor. 
• Ob sich der obere Betriebspunkt q oder der untere Betriebspunkt s einstellt, 
hängt davon ab, ob die Reaktionsfläche der Überhitzung oder der 
Unterkühlung ausgesetzt ist. 
 
Die Punkte p und r in Abbildung 5-1, an denen sich die Kurve für die Wärme-
tönung der Reaktion den Kurven für die Wärmeabfuhr asymptotisch annähert, 
werden als „kritische Bedingungen für Zünden und Löschen“ bezeichnet. Ist der 
Wärmetransport von der Verbrennungszone in die Umgebung sehr groß, so kann 
es zum Abbruch der Verbrennung kommen. 
 
• Zünden: 
Der untere Betriebspunkt wird mit stetiger Veränderung der Wärmeabfuhr 
entlang der Kurve Qreak verschoben, wobei die Temperatur an der 
Reaktionsfläche ansteigt. Bei Erreichung des Punktes p ändert sich der 
Zustand der Reaktionsfläche sprunghaft von p zu q, sie zündet.  
• Löschen: 
Der obere Betriebspunkt wird mit stetiger Veränderung der Wärmeabfuhr 
entlang der Kurve Qreak verschoben, wobei die Temperatur an der 
Reaktionsfläche sinkt. Bei Erreichung des Punktes r ändert sich der 
Zustand der Reaktionsfläche sprunghaft von r zu s, sie löscht.  
 
Nach den oben aufgeführten Unterscheidungen hat die Verbrennung unter adiaba-
tischen Bedingungen, also ohne Wärmeabfuhr (und Arbeitsleistung vom System) 
an die Umgebung, keinen stationären Betriebspunkt mehr und führt damit zur 
Wärmeexplosion.  
 
5.2 Ausbreitung der Flamme 
Bei der Verbrennung eines gasförmigen Brennstoffes mit Sauerstoff beginnt die 
Reaktion in einem Punkt und breitet sich über den ganzen Brennraum aus. Dabei 
kann die Flamme sich „normal“ ausbreiten, wobei der Fortgang der Reaktion durch 
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Wärme- und Stofftransport bestimmt wird, oder es findet eine Detonation statt. Bei 
der Detonation wird das Gasgemisch durch einen Verdichtungsstoß gezündet. 
 
Die Ausbreitungsgeschwindigkeit der Flamme wird durch Turbulenz erhöht und 
damit der Verbrennungsprozess intensiviert. Dabei wird eine vollständige Ver-
mischung von gasförmigen Brennstoffen und Oxidationsmitteln vorausgesetzt. 
Wenn der Brennstoff und das Oxidationsmittel völlig voneinander getrennt sind 
und nur eine gemeinsame Berührungsfläche aufweisen, wird der Verbrennungs-
prozess durch Diffusionsvorgänge bestimmt. In der Praxis beobachtet man jedoch 
die Vermischung von Brennstoff und Luft/Sauerstoff. 
 
Ist der Brennstoff vor der Verbrennung in kleinere Volumina zerteilt, die von Luft 
umgeben sind, so findet eine „turbulente Mikro-Diffusionsverbrennung“ statt. Dabei 
wird die Verbrennung durch die Beschleunigung der Reaktion an der Flammen-
front intensiviert, da die chemische Reaktionsgeschwindigkeit von der Durch-
mischung der reaktiven Komponenten abhängig ist, die durch die turbulente 
Bewegung der Partikel im Verbrennungsraum verstärkt wird. Im Allgemeinen ist 
ein derartiger Verbrennungsprozess hinter Strömungshindernissen lokalisiert, die 
vom Gasgemisch umströmt werden. Solche Hindernisse fungieren als Flammen-
stabilisatoren. Die Flamme ist in der Nähe dieser Hindernisse stabil und bleibt 
daran hängen. Die Verstärkung der Verbrennung durch Turbulenz kann im All-
gemeinen als ein Hinweis auf die Wirkung der Mikrodiffusionsverbrennung 
gedeutet werden, bei dem die gleichzeitige Intensivierung des Wärmeaustausches 
von untergeordneter Bedeutung ist.  
 
Bei der Verbrennung treten Prozesse auf, die der reinen Diffusion unterliegen oder 
der reinen Reaktionskinetik zugeordnet werden können. Da die Vermischung von 
Brennstoff und Luft bei der technischen Verbrennung nie vollständig ist, kann man 
davon ausgehen, dass dabei die Verbrennung durch Mikro-Diffusionsprozesse 
bestimmt wird. Dies gilt insbesondere dann, wenn die Geschwindigkeit der Mikro-
vermischung im Vergleich zur chemischen Reaktion langsam ist.  
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6 Rußbildung bei Verbrennungs- und Vergasungs-
prozessen 
Beim Grillo-Prozess fällt im Drehofen in der Regel Ruß an, der zum Teil aus dem 
Ofen ausgetragen wird. Große Mengen von Ruß oder Koks werden bei Einsatz 
von Teersäuren gebildet, die als zähe Massen auf das Koksbett aufgegeben 
werden und darin wie bei den Pyrolyse-Prozessen unter Bildung von festem 
Kohlenstoff etwas zeitverzögert umgesetzt werden. 
 
Eine weitere Quelle der Rußbildung im Drehofen ergibt sich aus der Spaltung von 
Abfallschwefelsäuren und heizwertreichen Flüssigabfällen, mit denen große 
Mengen von Kohlenstoff in den Drehofen eingetragen werden.  
 
Im Drehofen herrschen zwar stets reduzierende Bedingungen, aber bei den für 
den Drehofenprozess berechneten O2-Partialdrucken ist der feste Kohlenstoff 
thermodynamisch nicht stabil. Die Rußbildung im Drehofen ist daher auf kinetische 
Phänomene und unvollständige Umsetzungen von flüssigen und festen oder 
viskosen Einsatzstoffen zurückzuführen.  
 
Entscheidend für die Rußbildung im Festbett, wie im Fall der Umsetzung von 
Teersäuren im Koksbett, sind der zeitlich-örtliche Temperaturverlauf und die damit 
verbundenen Reaktionsgeschwindigkeiten, wie die Gasfreisetzungsrate. Es wird 
angenommen, dass innerhalb des Festbettes auf Grund einer sauerstoffarmen 
oder nahezu sauerstofffreien Atmosphäre ein Pyrolysevorgang stattfindet, dem an 
der Oberfläche der Partikelabbrand überlagert ist. Im Festbett durchlaufen die 
eingebrachten Stoffe die Prozessschritte wie Aufheizung, Entgasung und 
Verbrennung. 
 
Der mineralische Schwefel und die festen Abfallstoffe sowie der Anteil der in den 
Ofenraum gesprühten Flüssigkeiten, welche ins Festbett gelangen, werden 
aufgeheizt, getrocknet und dehydratisiert (Trocknung). Diese Vorgänge sind 
endotherm und benötigen die Zufuhr hoher Energiebeträge [55]. 
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Bei Temperaturen von 200 bis 500 °C laufen die Entgasungsprozesse ab, bei 
denen H2S, CO2, SO2, HCN gebildet (abgespalten) werden. Bei Temperaturen 
oberhalb 350 °C werden Kohlenwasserstoffe wie Methan freigesetzt und Schwefel 
verdampft (Ts = 445 °C). 
 
Bis 600 °C werden Olefine, Benzol und Polyaromaten gecrackt. Makromolekulare 
Verbindungen werden in Gase, flüssige organische Verbindungen und festen 
Kohlenstoff abgebaut. Es entstehen aus festem Kohlenstoff und flüssigen 
organischen Verbindungen die stabil bleibenden Gase Wasserstoff, Kohlen-
monoxid, Kohlendioxid und Methan [56]. 
 
Nach Sattler [57] nimmt bei langen Drehöfen im Bewegtbett der Trocknungs- und 
Entgasungsvorgang zumeist den größten Teil der zur Verfügung stehenden 
Ofenlänge in Anspruch. Die in diesen Temperaturzonen freigesetzten und noch 
nicht verbrannten, flüchtigen Komponenten müssen ausreichend mit Luft bzw. 
Sauerstoff in der Nachverbrennung vermischt werden, um Strähnenbildung und 
unvollständige Verbrennung zu vermeiden. 
 
Bei der Verbrennung von fossilen Brennstoffen wird, wie von Warnatz et al. [20] 
zusammenfassend erläutert, die Rußbildung durch Reaktionszeit, Temperatur und 
Turbulenzgrad im Brennraum bestimmt. Eine lange Reaktionszeit bei hoher 
Temperatur und guter Durchmischung des Brennstoffs mit Luft verhindert zwar die 
Rußbildung, begünstigt aber die Bildung von Stickoxiden [58]. 
 
Ruß kann auch bei unvollständiger Verbrennung von Öl gebildet werden. Das 
konnte bei gesondert durchgeführten Prozessberechnungen nachvollzogen 
werden. Dabei zeigte sich, dass die Rußbildung bei gegebenem Molverhältnis für 
λ < 1 mit sinkender Temperatur zunimmt. Selbst bei λ < 2 kann es noch auf Grund 
von Verwirbelungen und damit sauerstoffarmen Zonen in der Flamme zu Ruß-
bildung kommen [59]. 
 
Bei starker Turbulenz im Brennraum kann die Flammenfront so stark deformiert 
werden, dass sie dabei erlischt. Bleibt die nachfolgende Zündung aus, so ver-
Rußbildung 
   
 
49 
lassen die bei der Auslöschung der Flamme vorhandenen Kohlenwasserstoff-
moleküle (C1- und C2-Verbindungen) den Brennraum und gelangen ins Abgas. 
Dieser Vorgang tritt bei der Verbrennung von fetten oder mageren Mischungen an 
den Stellen auf, wo die Temperatur zu niedrig und die Geschwindigkeit der Ver-
brennungsreaktion langsamer als die des Vermischungsvorgangs ist. Ein Beispiel 
dafür ist die Emission von Kohlenwasserstoffen aus der Gasturbine bei der 
Verbrennung von mageren Mischungen bei Zusatz von Wasserdampf zur 
Verminderung der NO-Bildung [60]. 
 
Diese Reaktion wird bei der technischen Herstellung von Ruß („Carbon Black“-
Verfahren) genutzt [61]. Ein über 2.000 °C aufgeheiztes Gas (Verbrennungs-
abgas), das in einer Hochtemperatur-Brennkammer erzeugt wird, tritt über eine 
enge Öffnung in eine Spaltkammer mit Feuerfestauskleidung ein und wird dabei 
mit einem Strahl von kohlenstoffreichen Ölen beaufschlagt. Dabei kommt es zur 
schlagartigen Erhitzung und Spaltung von Öl (Rußbildung). Die große Gesamt-
wärmekapazität des Verbrennungsabgases sichert die Spaltung des Öls. An der 
Stelle der C-Bildung sinkt die Temperatur, wodurch die Rußbildung begünstigt 
wird. Zur Vermeidung der Oxidation von Rußteilchen nach Passieren der 
Spaltungszone wird in die Gasströmung Wasser eingespritzt. Dadurch wird die 
Temperatur im ganzen System stark abgesenkt und damit der Zustand mit 
Rußteilchen in einem oxidationsfähigen Gas eingefroren, d.h. die Rußteilchen 
werden dabei metastabil.  
 
Ebenfalls kommt es zur Löschung von Flammen in Kontakt mit Brennraumwänden 
oder in engen Spalten, wo die Flamme zu stark abkühlt. Bis vor einigen Jahren 
bestand die Vermutung, dass die Löschung an der Wand zur Rußbildung beiträgt. 
Es zeigte sich jedoch, dass der noch vorhandene, unverbrannte Kohlenwasser-
stoff in die relativ langlebige verlöschende Flamme hinein wandert und so bis auf 
wenige ppm verbraucht wird [20]. 
 
In Verbrennungsabgasen findet man häufig C-H-Verbindungen, die im eingesetz-
ten Brennstoff nicht enthalten sind; sie müssen also bei der Verbrennung gebildet 
worden sein. Diese Verbindungen können sowohl in mageren als auch in fetten 
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Gemischen erscheinen. Aus diesen fragmentierten Kohlenwasserstoffen können 
wieder höhere Kohlenwasserstoffe entstehen. So treten in Abgasen von mit 
Erdgas betriebenen Kolbenmotoren z. B. Formaldehyde, Benzene und Toluene in 
nachweisbaren Konzentrationen auf [20].  
 
Böhm und Jander [62] haben experimentell die Rußbildungsraten im Bereich von 
1.000 bis 2.000 K untersucht. Ein Ergebnis dieser Messungen war, dass bei der 
Verbrennung von Acetylen-O2-Mischungen und einem C/O-Molverhältnis von 3/1 
der Verlauf der Rußausbeute in Abhängigkeit von der Temperatur einer 
Glockenkurve mit einem Maximum bei etwa 1.600 K entspricht. 
 
Eine besondere Klasse von höheren Kohlenwasserstoffen sind die „Poly-
zyklischen-Aromatischen-Kohlenwasserstoffe“ (PAK). Diese entstehen bei der 
Verbrennung von brennstoffreichen Mischungen und bereiten die Voraussetzun-
gen für die Rußbildung. So kann bei der Verbrennung von CH4 mit O2 Acetylen 
(C2H2) als wichtigster Vorläufer für die Bildung von höheren Kohlenwasserstoffen 
in recht hoher Konzentration gebildet werden. Die Reaktion von C2H2 mit CH oder 
CH2 führt zu C3H3 und durch Rekombination und Umlagerung zum ersten Ring 
(C6H6, Benzol). Weitere Anlagerung von C2H2 (Kondensationsprozess) am 
Benzolring führt dann zur Bildung von höheren Kohlenwasserstoffen.  
 
Heute wird allgemein akzeptiert, dass für die Bildung von Ruß das weitere 
Wachstum der PAK verantwortlich ist [58]. Bei der Verbrennung wird angestrebt, 
die Rußbildung in der Flamme in einem möglichst frühen Stadium zu realisieren. 
In diesem Fall besorgen die Rußteilchen in erheblichem Maße die Wärme-
übertragung durch Strahlung und können dann anschließend auf hohem Tempera-
turniveau vollständig verbrannt werden. Wenn aber die Wärmestrahlung zu stark 
wird und damit die Temperatur in der Flamme absinkt (< 1.200 °C), können die 
Rußteilchen nicht mehr zu CO2 verbrannt werden und gelangen dann ins Abgas. 
Das bekannte Beispiel der Rußbildung infolge starker Unterkühlung der Flamme 
ist die Rußung einer Öllampe bei starker Erhöhung der Lunte.  
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7 Verbrennung von Flüssigschwefel 
Im Drehofenprozess wird flüssiger Schwefel beim Austreten aus der Zentraldüse 
des Brenners mit Luft in Form einer dichten Wolke aus Flüssigkeitstropfen in den 
heißen Ofenraum zerstäubt. Die dabei entstehenden Schwefeltropfen stehen mit 
dem Sauerstoffstrahl in Kontakt, der durch die Drallaustritte der Ringdüse um die 
Luftdüse in die Ofenkammer strömt. Dabei findet eine Sprühverbrennung statt, bei 
der nach gängigen Vorstellungen die erste Stufe die Verdampfung des Brennstoffs 
infolge der Erwärmung der Tropfen ist. Die zweite Stufe ist die Zündung, mit der 
die Verbrennung der gasförmigen Verdampfungsprodukte eingeleitet wird. Im 
Idealfall verbrennen die feinen Flüssigschwefeltropfen im freien Gasraum des 
Ofens, bevor der Zweiphasenstrahl eine Reaktorwand erreicht. 
 
Im Gegensatz zu Altölen führt die Verdampfung von flüssigem Schwefel zu wohl 
definierten Gasspezies mit gut bekannten Eigenschaften. Die Flüssigschwefel-
Sauerstoff-Strömung unterliegt, je nach hydrodynamischen Bedingungen an der 
Düse und im Ofenraum sowie der Temperaturverteilung im Ofen, der durch den 
Einsatz von weiteren Brennstoffen wie Altöl und Teersäure sowie mit H2SO4-
Lösungen mit unterschiedlichen Anteilen von Kohlenwasserstoff-Verbindungen 
beschickt wird, unterschiedlichen Verbrennungsbedingungen.  
 
Im Folgenden wird die Verdampfung eines Schwefeltropfens und dessen dadurch 
bedingter Abbau sowie der Wärmetransport aus der Verbrennung des Schwefel-
Dampfes in der Umgebung des Tropfens unter vereinfachenden Annahmen bei 
Variation der Schwefel-Dampfspezies (S8 und S2) und der Tropfengröße bestimmt 
und miteinander in Beziehung gebracht.  
 
7.1 Verdampfung von Schwefeltropfen 
Berechnung nach dem gaskinetischen Modell  
Der natürliche Siedepunkt von Schwefel bei einem Gesamtdampfdruck von 
1,013 bar liegt bei 444,7 °C. Bei dieser Temperatur existiert der Dampf über-
wiegend in polymerisierter Form (Sx). Die Verdampfungsgeschwindigkeit von 
flüssigem Schwefel unter Bildung unterschiedlicher Schwefeldämpfe (S2 und S8) 
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auf Grundlage der molekularen Wandstoßzahl (αv = 1) wurde für verschiedene 
Temperaturen berechnet. Dabei wurden für MSx in der Gleichung 4-6 die 
Molekulargewichte von S2, S8 und Sx eingesetzt. Für Sx wurde ein gewichtetes 
Molekulargewicht entsprechend den Anteilen der S-Gasspezies eingesetzt. Das 
gewichtete Molekulargewicht wurde aus der Gleichgewichtszusammensetzung 
des Dampfes bei der jeweiligen Temperatur unter 1,013 bar berechnet. Für die 
Gleichgewichtszusammensetzungen wurde „equiTherm“ [63] eingesetzt. Die 
folgende Tabelle 7-1 zeigt einige für die nachfolgenden Berechnungen benötigte 
Werte der Verdampfungsenthalpie des flüssigen Schwefels am natürlichen 
Siedepunkt (T = 444,7 °C) für den Fall der Bildung von S2, S8 und Sx [64]. 
 
Tabelle 7-1: Reaktions- und Verdampfungsenthalpie von flüssigem Schwefel bei der Bildung 
unterschiedlicher Gasspezies  
Reaktion ∆H [kJ/mol] 
Sl   → 1/8 S8,g 5,519 
1/8 S8,g  → 1/2 S2,g 50,134 
Sl   → 1/2 S2,g 55,653 
Sl   → 1/x Sx,g 8,270 
 
Abbildung 7-1 zeigt die thermodynamisch berechneten Dampfdrücke und 
Verdampfungsgeschwindigkeiten von S2, S8 und Sx in Abhängigkeit von der 
Temperatur. Wie aus der Abbildung hervorgeht, ist der Schwefeldampf eine 
Mischung aus verschiedenen Schwefel-Polymeren, deren Anteile sich mit der 
Temperatur ändern (vgl. Abb. 7-3). Die Dampfmischung lässt sich nicht allein 
durch S8 repräsentieren, obwohl dessen Anteil höher als der der anderen Gas-
spezies ist. 
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Abbildung 7-1: Dampfdrücke von Schwefelspezies und Verdampfungsgeschwindigkeit von 
Flüssigschwefel bei der Bildung von S2, S8 und Sx in der Dampfphase in 
Abhängigkeit von der Temperatur 
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Die Bildung unterschiedlicher Schwefel-Dampfspezies, deren Anteil sich mit der 
Temperatur ändert, verlangt eine eindeutige Zuordnung der Verdampfungs-
enthalpie zur Verdampfungsreaktion.  
 
Die Verdampfungsenthalpie bei der Bildung von Schwefeldampfmischungen bei 
verschiedenen Temperaturen zeigt Abbildung 7-2. Für die Rechnung wurde die 
Verdampfung des flüssigen Schwefels unter Inertgas bei 1,013 bar in Betracht 
gezogen. Die Ursache der Änderung der Verdampfungsenthalpie ist, wie oben 
erläutert, die Änderung der Art und Menge der Dampfspezies von Schwefel bei 
Änderung der Temperatur an der Phasengrenze Flüssigschwefel/Gas. 
0
10
20
30
40
50
60
70
80
200 250 300 350 400 450
Temperatur in °C
En
th
al
pi
e 
in
 
kJ
/m
ol
HS(l)
ΣHS(i,g)
∆Hvap
 
 
 
 
 
Abbildung 7-2: Enthalpie von Flüssigschwefel und Schwefeldampf sowie die 
Verdampfungsenthalpie in Abhängigkeit von der Temperatur: 
∆Hvap : Verdampfungsenthalpie 
ΣHS(i,g): Enthalpie des Schwefeldampfes 
HS(l): Enthalpie des flüssigen Schwefels 
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Mit der Verdampfungstemperatur ändert sich die Dampfzusammensetzung, die 
auch im Zahlenwert der Verdampfungsenthalpie zur Geltung kommt. Wie die 
Darstellung in Abbildung 7-3 zeigt, nimmt der Polymerisationsgrad der 
Schwefeldampfmoleküle ab. Auch beim natürlichen Siedepunkt enthält der 
Schwefeldampf überwiegend Sn-Moleküle mit n > 6. 
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In Diagramm 7-4 a und b ist der von uns nach dem gaskinetischen Modell be-
rechnete zeitliche Abbau von Schwefeltropfen dargestellt. Die Verdampfungs-
geschwindigkeiten für einen Anfangsradius d0 von 0,1 mm bei Variation der 
Verdampfungstemperatur unter Bildung von S8 bzw. S2-Schwefeldämpfen werden 
in zwei Diagrammen dargestellt. Daraus geht hervor, dass die Zeit tvap für den 
vollständigen Abbau des Tropfens bei Bildung gleicher Schwefel-Gasmoleküle mit 
steigender Temperatur abnimmt. Der exponentielle Anstieg des Dampfdrucks mit 
der Temperatur (siehe auch Abb. 7-1) kommt bei der Geschwindigkeit des 
Tropfenabbaus entsprechend zur Geltung. 
Abbildung 7-3: Molekulargewicht des Schwefeldampfes in Abhängigkeit von der Temperatur 
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Abbildung 7-4: Berechneter zeitlicher Abbau eines kugelförmigen Schwefeltropfens durch 
Verdampfung nach dem gaskinetischen Modell bei verschiedenen Temperaturen 
bei einem Anfangsdurchmesser d0 von 0,1 mm: 
a) S2 
b) S8 bzw. Sx bei 445 °C 
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Zur Erfassung eines weiten Bereiches wurde hier eine logarithmische Zeitskala 
gewählt. Wie aus der Beziehung für r(t)/ro (Gl. 4-8) hervorgeht, ist die Abnahme 
der Tropfengröße eine lineare Funktion der Zeit bei konstanter Temperatur und 
umgekehrt proportional zum Anfangsradius. 
 
Der Dampfdruck kleiner Tropfen steigt infolge der zunehmenden Krümmung mit 
abnehmendem Tropfenradius an. Dafür gilt bei Annahme des perfekten Gas-
verhaltens für den Schwefeldampf folgende als Kelvin- oder Gibbs-Thomson-
Gleichung bekannte Beziehung: 
 






⋅⋅
⋅
=
rTR
Vmσ
ρ
ρ
exp
*
        (7-1) 
 
Darin sind r der Tropfenradius, p der Dampfdruck an der Tropfenoberfläche, p* der 
Gleichgewichtsdampfdruck (bei r → ∞), σ die Oberflächenspannung des flüssigen 
Schwefels und Vm das Molvolumen des Schwefeldampfes, R die allgemeine Gas-
konstante und T die Temperatur in K.  
Mit den Zahlenwerten σ = 0,057 N/m und Vm = 0,0224 m3/mol ergibt sich eine 
Erhöhung des Dampfdrucks p in Bezug auf p* von mehr als 5 % erst bei einem 
Tropfenradius rsf ≤ 10 µm. Bei Schwefeltropfen von 50 µm im Radius beträgt die 
Dampfdruckerhöhung etwa 1 %. 
 
Der mittlere Tropfendurchmesser von Flüssigschwefel wurde anfänglich unter 
Berücksichtigung der Betriebsbedingungen und Abmessungen der Sprühdüse zu 
749 µm abgeschätzt. Für diese Tropfengröße ist ebenso wie für die später 
durchgeführte Optimierung der Düse mit einem mittleren Durchmesser der 
Flüssigschwefeltropfen von 357 µm (s. Tabelle 3.2) nicht mit einer relevanten 
Erhöhung des Dampfdrucks zu rechnen. 
 
Abschätzung der Geschwindigkeitskonstanten kV und kD 
Wie weiter oben erläutert, liegt der natürliche Siedepunkt von Schwefel für 
1,013 bar bei 444,7 °C. Setzt man diesen Wert in die Gleichung 4-9 ein, so erhält 
man für die Geschwindigkeitskonstante der Verdampfung kvap einen Wert von 
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66 m/s für die Schwefeldampfmischung Sx im Gleichgewicht mit dem flüssigen 
Schwefel. Für die Verdampfung unter Bildung zum einen von S8- oder zum 
anderen von S2-Dampf ergibt sich kvap zu 61 m/s bzw. zu 122 m/s.  
 
Zur Abschätzung der Geschwindigkeitskonstante der Diffusion kdif = D / δ werden 
Flüssigkeitstropfen unterschiedlicher Durchmesser betrachtet, die in einer Inert-
gasströmung mitgeführt werden.  
 
Die Stoffübergangszahl β (flüssig - gasförmig) kann mit Hilfe der Beziehung für die 
Sherwoodzahl DdSh /⋅= β  als Verhältnis der tatsächlichen Stoffstromdichte des 
konvektiven Stofftransports zur Stoffstromdichte der reinen Diffusion mit d als 
charakteristischen Tropfendurchmesser und dem Diffusionskoeffizienten D durch 
Umstellung bestimmt werden.  
 
d
DSh ⋅
=β  (7-2) 
 
Zur Ermittlung der Sherwoodzahl wird folgende Kriteriengleichung zur Verdampf-
ung von Flüssigkeitstropfen, unter Verwendung der Reynoldszahl ν/Re trg dw ⋅=  
und der Schmidtzahl DScg /ν= , herangezogen [44]: 
 
3Re6,00,2 ggg ScSh ⋅⋅+=  (7-3) 
 
Da die Schwefeltropfen im Gasfreistrahl mitgeführt werden, liegt die effektive 
Relativgeschwindigkeit höher als 1 m/s. Deshalb wurde bei den folgenden 
Rechnungen die Relativgeschwindigkeit v variiert.  
 
Die kinematische Zähigkeit der Gasphase wurde der von Luft bei 444,7 °C, also zu 
ν = 5,76x10-5 m2/s, gleichgesetzt. Zur Berechnung dieses Wertes wurden die 
Basiswerte von Luft bei 15 °C benutzt: ρ = 1,225 kg/m3, η = 1,79x10-5 Pa·s. Für 
die Extrapolation auf 444,7 °C wurde für die Dichte die Zustandsgleichung des 
idealen Gases und für die Viskosität die Beziehung η ∼ T1/2 benutzt.  
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Der Diffusionskoeffizient D des Schwefeldampfes in der Gasphase wurde zu 
D = 10-5 m2/s = 1 cm2/s gesetzt. Übliche Werte des Diffusionskoeffizienten liegen 
bei D < 1 cm2/s [36]. Werte des Diffusionskoeffizienten für Wasserstoff in Luft 
liegen bei 0,61 cm2/s [65]. Bei größeren Molekülen nimmt der Diffusionskoeffizient 
weiter ab. Damit ergeben sich die Schmidt-Zahl zu Sc = 5,76 und die in der 
folgenden Tabelle aufgeführten Zahlenwerte: 
 
Tabelle 7-2: Stoffübergangskoeffizient β bei der Verdampfung von Flüssigschwefel bei 
verschiedenen Tropfendurchmessern d und Relativgeschwindigkeiten v für einen 
Diffusionskoeffizienten D = 10-5 m2/s = 1 cm2/s 
d [mm] v [m/s] Re Sh β [m/s] 
0,100 1,00 1,74 2,66 2,66 
0,100 100,00 174,04 8,58 8,58 
0,100 250,00 435,11 12,40 12,40 
1,000 1,00 17,40 4,08 0,41 
1,000 100,00 1.740,45 22,81 2,28 
1,000 250,00 4.351,11 34,90 3,49 
 
Nach diesen Abschätzungen ist also die Verdampfungsgeschwindigkeit von 
Flüssigschwefeltropfen wesentlich schneller als die Geschwindigkeit des Trans-
ports von Schwefeldampf durch Diffusion, selbst bei Annahme eines Tropfen-
durchmessers von 0,1 mm und einer Relativgeschwindigkeit von 250 m/s, welche 
an der Düsenmündung vorliegt und die maximale Geschwindigkeitsdifferenz 
darstellt. Diese Relativgeschwindigkeit stellt die maximale Differenz dar und liegt 
an der Düsenmündung vor. Demnach wird der Schwefeldampfstrom zur Ver-
brennungsfront nicht durch die Phasengrenzreaktion der Verdampfung, sondern 
durch den Diffusionsprozess bestimmt. 
 
Berechnung der Verdampfungskonstante 
Die Herleitung des in Kapitel 4.3 vorgestellten d²-Modells basiert auf der 
Annahme, dass die Tropfenverdampfung erst nach Erreichen der Siedetemperatur 
einsetzt. 
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Die Anwendbarkeit des Modells ist beispielsweise bei Kraftstoffen, welche aus 
einer Vielzahl an leicht- und schwerflüchtigen Kohlenwasserstoffen bestehen, 
stark eingeschränkt, da sich die chemische Zusammensetzung des Tropfens auf 
Grund der Verdampfung ständig ändert und eine merkliche Verdampfung unter-
halb des Siedepunktes eintritt. [66, 67]. Wie am Anfang dieses Kapitels be-
schrieben (7.1), besteht dagegen der Schwefeldampf beim natürlichen Siedepunkt 
größtenteils aus Sn-Molekülen mit 6 < n < 8.  
 
Die Schwefeltropfen treten mit einer Temperatur von 140 °C aus der Zerstäub-
ungsdüse in den heißen Ofenraum, wo sie durch Konvektion und Strahlung 
aufgeheizt werden. Bei 140 °C ist der Dampfdruck des flüssigen Schwefels noch 
sehr niedrig. Eine merkliche Verdampfung beginnt, wie auch aus Abbildung 7-1 
ersichtlich, erst bei 300 °C. Solange der Tropfen im heißen Gasraum existent ist, 
herrscht an seiner Oberfläche die Siedepunkt-Temperatur, die unter Normaldruck 
bei 444,7 °C liegt. Eine Überhitzung des Tropfens wird hier ausgeschlossen. Die 
Berechnung des Energiebedarfs für die Aufheizung des Schwefeltropfens ergibt 
sich damit zu 10,993 kJ/mol bzw. 352,50 kJ/kg. 
 
Die Rechnung nach Gleichung 4-4 mit den Zahlenwerten für die spezifische 
Wärmekapazität cp = 50 J/(K*mol), der Differenz der Gasraumtemperatur T∞ und 
der Tropfentemperatur Ts zu T∞ − Ts = 1.000 °C - 444,7 °C = 555,3 K und der 
Verdampfungsenthalpie ∆Hvap = 111,306 kJ/mol S2,g führt zu einer Spalding-Zahl 
für die Verdampfung von B = 0,249. Damit ergibt sich die Verdampfungskonstante 
nach Gl. 4-14 zu kvap = 5,76 · 10-7 m²/s. 
 
Der nach dem Spalding-Modell berechnete, zeitliche Abbau der Schwefeltropfen 
durch die Verdampfung bei unterschiedlichen Anfangsdurchmessern ist in Ab-
bildung 7-5 dargestellt. Daraus geht hervor, dass die Zeit tvap für den vollständigen 
Abbau des Tropfens sich bei Verdoppelung des Tropfenradius vervierfacht. 
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Mit der berechneten Spalding-Zahl von B = 0,249 für T∞ = 1.000 °C, Ts = 444,7 °C 
und To = 140 °C ergibt sich das Verhältnis der Aufheizzeit zur Verdampfungszeit 
zu ξ = theat / tvap = 0,1. Demnach beträgt die Zeit für die Aufheizung von Schwefel-
tropfen ein Zehntel der Verdampfungszeit. 
 
7.2 Verbrennung von Schwefeltropfen 
Die Beschreibung des Ablaufs der Verbrennung von flüssigem Schwefel im 
Drehofen erfordert die Kenntnis der möglichen stofflichen Zustände des Schwefels 
und seiner Verbrennungsprodukte, die bei der Reaktion mit Sauerstoff bei unter- 
bzw. überstöchiometrischer Fahrweise auftreten können. 
 
Für den Spaltprozess im Drehofen sind sowohl die Energiebilanzen als auch die 
erzielten Flammentemperaturen von herausragender Bedeutung. Bei früheren 
Untersuchungen (siehe Kap. 2) ergaben sich auf Grund der hohen 
Abbildung 7-5: Zeitlicher Abbau eines Schwefeltropfens durch Verdampfung unter Bildung von 
S2 nach dem Spalding-Modell bei verschiedenen Anfangsdurchmessern d0. 
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Wärmefreisetzungsraten bei der Schwefelverbrennung mit Sauerstoff ein starker 
Verschleiß der Materialien sowie eine zu hohe Stickoxidbildung. Aus diesen 
Gründen wurde die Verbrennung von flüssigem Schwefel mit reinem Sauerstoff 
nicht weiter untersucht. 
 
Stoff- und Energiebilanz der Aufheizung, Verdampfung und Verbrennung 
von Flüssigschwefel bei Sauerstoffunter- bzw. -überschuss 
Zur Erfassung der bei der Verbrennung des flüssigen Schwefels möglichen Stoff-
zustände werden hier einige Berechnungen bei Variation der Reaktionstemperatur 
bei konstantem O2/S-Molverhältnis durchgeführt. In Wirklichkeit können beide 
Größen, also das O2/S-Molverhältnis und die Reaktionstemperatur, im gesamten 
Reaktionsraum nicht unabhängig voneinander variiert werden, da Brennräume 
nicht beliebig durch Zu- oder Abfuhr von Wärme von außen beeinflusst werden 
können.  
 
Der Verbrennungsprozess des Schwefels bei Sauerstoff-Unter- bzw. -Überschuss 
wird bestimmt durch: 
 
• Vermischung von Schwefel und Sauerstoff 
• Wärmeübergang und Wärmetransport im Schwefeltropfen 
• Geschwindigkeit der Aufheizung und der Verdampfung 
• Geschwindigkeit der Verbrennung 
 
Die Zündung und der Fortgang der Verbrennung und die Bildung und Ausbreitung 
einer Flammenfront sind Prozesse, die nicht nur durch hydrodynamische Rand-
bedingungen im Brenner-Brennraum-System bestimmt werden, sondern auch von 
den physikalischen und chemischen Eigenschaften des flüssigen Schwefels ab-
hängig sind. Als physikalische Eigenschaften sind hier Größen wie Dichte, Ober-
flächenspannung, Viskosität, Wärmeleitfähigkeit usw. von Bedeutung. Bei der Ver-
brennung des flüssigen Schwefels ist auch dessen dissoziative Verdampfung zu 
berücksichtigen. Schon hier stellt sich die Frage nach den Schwefel-Gasspezies 
die zur Verbrennungszone, also zur Flamme gelangen, die man sich zunächst als 
eine Feuerhülle um den Schwefeltropfen vorstellen kann.  
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Wird der Schwefel auf dem Weg zur Verbrennungszone (ohne Reaktion mit O2) 
durch die Strahlung der Flamme erhitzt, so ändert sich seine molare Zusammen-
setzung. Erreichen die Schwefel-Polymere (S8, S6, usw.) die Verbrennungszone, 
bieten sie zwar einen größeren Stoßquerschnitt und damit eine höhere Reaktions-
wahrscheinlichkeit, aber ihre Konzentration ist kleiner als die der S2 und S-
Moleküle. Außerdem erfordern die Polymere die gleichzeitige Reaktion mit 
mehreren O2-Molekülen für eine vollständige Umsetzung. Wird der Schwefeldampf 
durch Strahlung vorgeheizt, bietet sich nur noch S2 für die Reaktion mit O2 an. S2 
kann jedenfalls schneller diffundieren als die höheren Schwefelpolymere.  
 
Nach Tenent’ev werden bei der Verbrennung nur S2-Moleküle oxidiert [68]. Die 
beim Verdampfen primär entstehenden S8-Moleküle werden in stärkerem Ausmaß 
erst oberhalb von 600 °C thermisch zu S2 gespalten. Mehr als 60 % der bei der 
Schwefelverbrennung zu SO2 freigesetzten Reaktionswärme von ca. 9.280 kJ/kg 
werden theoretisch für die Aufheizung der Luft und des Schwefels sowie für die 
Verdampfung und Spaltung des Schwefels bei 600 °C benötigt [2]. Daher hängt 
ein günstiger Verlauf der Verbrennung nicht nur von einem möglichst schnellen 
Stoffaustausch, sondern auch von einer intensiven Wärmeübertragung in der 
Initialperiode ab (siehe Abb. 7-6). 
 
Die Verdampfung als ein endothermer Prozess kann nur durch hinreichende 
Wärmezufuhr aufrechterhalten werden. Dabei kommt die Bedeutung des Koks-
bettes als Wärmeträger hoher Kapazität zur Geltung. Setzt die Zündung und Ver-
brennung der Schwefeltropfen im Anschluss an die Verdampfung sofort ein, führt 
die damit eingeleitete Wärmefreisetzung in der Umgebung der Flüssigschwefel-
partikel zur weiteren Verstärkung ihrer Aufheizung, Verdampfung und Verbren-
nung (Ansetzen der Selbstzündung). Die Wärmefreisetzung bei der Verbrennung 
sorgt also für den Fortgang des Verbrennungsprozesses. Daher gelten die hier 
durchgeführten Berechnungen für isoliert betrachtete Modellsysteme, die jedoch 
zur Erfassung und Beschreibung der Phänomene in den Teilbereichen der unter- 
sowie überstöchiometrischen Verbrennung innerhalb des Brennerstrahls heran-
gezogen werden können. 
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Die Reaktionen im Flüssigschwefelstrahl werden bei der Annahme einer voll-
ständigen Vermischung von Schwefel mit Sauerstoff zunächst in zwei Sonder-
fällen untersucht. Im ersten Fall wird die Aufheizung des Schwefelstrahls bei 
geringem Sauerstoffzutritt simuliert. Der zweite Fall entspricht der Verbrennung 
bei Sauerstoff-Überschuss. 
 
Bei den im Betrieb eingesetzten Brennern tritt der flüssige Schwefel mit einer 
Geschwindigkeit von 0,6 bis 1,4 m/sec aus der Düsenöffnung in den Ofen ein, 
verbreitert sich durch das mit hoher Geschwindigkeit (bis zu 84 m/sec) eingeleitete 
Verdüsungsmedium unter Tropfenbildung und wird dabei aufgeheizt. Der Tempe-
raturanstieg an und in den Tropfen führt zur Verdampfung unter Bildung von gas-
förmigen Schwefelträgern, die mit dem eingedüsten Sauerstoff (bis zu 330 m/sec) 
und in der umgebenden Atmosphäre weiter oxidiert werden.  
 
Schwefelverbrennung bei Sauerstoffunterschuss 
Untersuchungen zur unterstöchiometrischen Verbrennung von Schwefel sind bis-
her nicht veröffentlicht worden. Bei der Teilverbrennung und Verdampfung des 
Schwefels bei Sauerstoffunterschuss geht es um die Erfassung der chemischen 
Veränderungen und der damit verbundenen Energieumwandlungen bei Reaktion 
des Schwefelstrahls mit einer geringen Menge von Sauerstoff. Ein solcher Fall 
kann zum Beispiel, wie oben beschrieben, durch eine geringe Vermischung von 
Schwefelpartikel mit Sauerstoff im Drehofen verursacht werden. Weiterhin könnte 
die Verdampfung des flüssigen Schwefels so langsam erfolgen, dass die schnelle 
Gasphasen-Reaktion: 
 
S2,g + 1/2 O2,g → SO2,g 
 
nicht in Gang kommt. Dies kann sowohl durch den Verdampfungsprozess selbst 
als auch durch die Schwierigkeiten der Wärmeübertragung verursacht werden. 
Denkbar ist auch, dass die Aufheizung des Schwefels im Wesentlichen nur durch 
eine Teilverbrennung im äußeren Strahlbereich bewerkstelligt wird oder die 
Wärmestrahlung im Brennraum nur den äußeren Strahlbereich erfasst. 
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Für die Reaktion bei Sauerstoffunterschuss wird hier die Umsetzung des Schwe-
fels bei geringer Sauerstoffzufuhr und verschiedenen Temperaturen mit der Vor-
gabe von λ = n(O2)/n(S) = 0,1 untersucht. Die Ergebnisse der Berechnungen sind 
in der Abbildung 7-6 grafisch dargestellt und in Tabelle 7-3 zusammengefasst.  
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Wie aus Abbildung 7-6 ersichtlich, findet unter den vorausgesetzten Bedingungen 
die Verdampfung des Schwefels unter Bildung von Schwefel-Polymeren statt. Bei 
vorgegebenem Gesamtdruck sind die Konzentrationen der S-Spezies von der 
Temperatur abhängig. Die Bildung von S8 überwiegt bei tiefen Temperaturen 
(≤ 500 °C), S2 tritt bei höheren Temperaturen als dominierende Dampfkomponente 
auf. Die Intensitätsfolge der Polymere hinsichtlich ihrer Konzentrationen gilt für die 
Verdampfung des reinen Schwefels. 
 
Bei Temperaturen unterhalb 600 °C läuft dieser Prozess auf Grund des 
exothermen Gesamtprozesses selbsttragend (autotherm) ab (siehe Tabelle 7-3). 
Das ist bei Temperaturen oberhalb 600 °C nicht mehr der Fall. Das bedeutet  
 
Abbildung 7-6: Zusammensetzung der Gasphase bei der Verbrennung des Schwefels in 
Abhängigkeit von der Temperatur bei λ = n(O2)/n(S) = 10 mol/100 mol = 0,1 
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zugleich, dass die Reaktion im Brennraum (Drehofen) bei λ = 0,1 nur zu 
Temperaturen niedriger als 600 °C führen kann. Diese Grenztemperatur steigt mit 
zunehmendem Molverhältnis λ = n(O2)/n(S) an. Die angebotene O2-Menge von 
10 mol wird bei Temperaturen unterhalb 1.200 °C vollständig für die SO2-Bildung 
verbraucht. Erst oberhalb dieser Temperatur treten auch SO und S auf.  
 
Aus diesen Rechnungen folgt auch, dass die Verbrennung von Flüssigschwefel 
bei zu geringem Sauerstoffangebot nur dann aufrechterhalten werden kann, wenn 
von außen zusätzlich Wärme zugeführt wird. In Übereinstimmung damit wurde bei 
Tests zur Optimierung des Flüssigschwefelbrenners beobachtet, dass die 
Schwefelflamme bei geringem Sauerstoffangebot erlischt.  
 
Schwefelverbrennung bei Sauerstoffüberschuss 
Die Ergebnisse der Berechnungen bei der Reaktion mit Sauerstoffüberschuss mit 
der Vorgabe λ = 1,1 gelten für die Schwefelverbrennung bei idealer Vermischung 
und zeigen Verhältnisse wie sie beispielsweise an der Flammenfront vorliegen. 
Kinetische und thermodynamische Betrachtungen zur Bildung von SO2 und SO3 
sind in [2, 69, 70] aufgeführt. Die Ergebnisse der Berechnungen bei ver-
schiedenen Temperaturen sind in der Tabelle 7-4 und in der Abbildung 7-7 
zusammengefasst. 
 
Daraus geht zunächst hervor, dass sich die Art der Verbrennungsprodukte bei 
Verbrennungstemperaturen von 600 °C bis 1.200 °C stark ändert. Bei 
Temperaturen oberhalb von 600 °C nimmt die Bildung von SO3 stark ab, oberhalb 
von 1.200 °C sind nur noch geringe Mengen vorhanden. Der überschüssige 
Sauerstoff tritt dann als Gaskomponente auf. Bei Temperaturen oberhalb 1.400 °C 
nehmen die Mengen von S, SO und O in der Gasphase mit steigender Temperatur 
zwar rapide zu, aber ihr Anteil bleibt relativ gering. Die Prozessenthalpie ist auch 
bei Temperaturen oberhalb 2.000 °C groß. Dies ist auch eine Folge der hohen 
thermischen Stabilität von SO2 bei O2-Überschuss. Dementsprechend ergibt sich 
bei der Schwefelverbrennung eine hohe Endtemperatur beim adiabatischen 
Prozess mit einer Flammentemperatur von 2.972 °C. Untersuchungen bei der 
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Höchst AG ergaben sogar theoretische Flammentemperaturen von über 3.000 °C 
[32]. 
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Abbildung 7-7: Zusammensetzung der Gasphase bei der Verbrennung des Schwefels in 
Abhängigkeit von der Temperatur bei λ = n(O2)/n(S) = 110 mol/100 mol = 1,1 
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Lebensdauer eines Schwefeltropfens 
In Bezug auf die Verbrennung des flüssigen Schwefeltropfens werden zur Berech-
nung der Spalding-Zahl gemäß Gleichung (4-19), die folgenden Zahlenwerte 
eingesetzt: 
 
• Verhältnis der Verbrennungsenthalpie ∆Hcomb zum stöchiometrischen 
Massenverhältnis zwischen Oxidationsmittel und Brennstoff γ mit: 
∆Hcomb/γ = 723,034 kJ/mol 
• Differenz zwischen der Gasraumtemperatur T∞ und der Tropfentemperatur 
Ts:  T∞ − Ts = 1.000 °C - 140 °C = 860 K, 
• Spezifische Wärmekapazität cp = 50 J/(K mol) 
• Verdampfungsenthalpie ∆Hvap = 111,306 kJ/mol entsprechend der Reaktion 
2Sl → S2g bei 140 °C.  
 
Damit erhält man eine Spalding-Zahl B = 6,882. Von Drysdale [49] werden für B 
folgende Zahlenwerte in Bezug auf die Verbrennung mit Luft bei 20 °C 
angegeben: 8,1 für n-Pentan, 5,2 für n-Oktan, 3,3 für Methanol, 3,9 für Kerosin 
und 3,9 für Diesel-Öl. 
 
Zur Berechnung der Verbrennungskonstante kcomb für Schwefel (siehe Gl. 4-21) 
werden folgende Zahlenwerte eingesetzt: cp = 50 J/(K·mol), λg = 0,05 J/(K·m·s), 
Vf = Mf/ρf = 1,6·10-5 m3/mol und ln(1+B) = 1,982. Damit ergibt sich die Verbren-
nungskonstante zu kcomb = 2,65·10-7. Dieser Wert wurde für die Berechnung des 
zeitlichen Abbaus von Flüssigschwefeltropfen bei der Verbrennung nach der d2-
Beziehung (siehe Gl. 4-21) eingesetzt.  
 
Versuche mit Methanol und anderen flüssigen Brennstoffen zeigen, dass das 
Einzeltropfenmodell nicht nur das Verhalten von verschiedenen Brennstoffen 
beschreibt, sondern darüber hinaus Anhaltswerte für die Lebensdauer eines 
Brennstofftropfens liefert, obwohl das Radienverhältnis rfl / rsf, also die Position der 
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Flammenfront im Vergleich zu der von der Tropfenoberfläche − entgegen der 
Voraussetzung im Modell − nicht konstant bleibt1 [48]. 
 
Abbildung 7-8 zeigt die zeitliche Abnahme des relativen Tropfendurchmessers 
(d/d0) in Abhängigkeit von der Zeit. Daraus geht hervor, dass die Schwefeltropfen 
mit einem Durchmesser von d0 ≤ 500 µm innerhalb von einer Sekunde durch die 
Verbrennung abgebaut werden. Bei Verdopplung des Tropfendurchmessers wird 
die Verbrennungszeit des Tropfens vervierfacht. Das heißt bei einem Durch-
messer von d0 = 1 mm dauert die Verbrennungszeit fast vier Sekunden und bei 
Schwefeltropfen mit einem Durchmesser von d0 = 2 mm sogar rund 15 Sekunden. 
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1
 Als Grund für das sich verändernde Radienverhältnis werden nicht-stationäre Vorgänge an-
geführt. Ein solcher Fall ist die Anhäufung von Brennstoffdampf im Raum (Kugelschale) zwischen 
der Tropfenoberfläche und der Flammenfront infolge der verzögerten Verbrennung. 
Abbildung 7-8: Zeitlicher Abbau von Schwefeltropfen durch Verbrennung mit Sauerstoff bei 
unterschiedlichen Anfangsdurchmessern nach dem Spalding-Modell. 
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Die Aufenthaltszeit, also die maximale Zeitdauer für die Verbrennung der 
Schwefeltropfen im Gasraum des Drehofens bis sie auf das Koksbett treffen, 
beträgt etwa eine Sekunde. Dementsprechend wurden die Schwefelbrenner 
bezüglich des Tropfenspektrums optimiert (siehe Kap. 3.2). Durch gegenläufige 
Drallkörpereinbauten für das Verdüsungsmedium und den 
Verbrennungssauerstoff wurde zusätzlich die Mischgüte des Schwefel-
Sauerstoffgemisches verbessert. 
 
7.3 Adiabatische Temperatur bei der Verbrennung von Schwefel 
oder Altöl 
Die adiabatische Temperatur wird häufig als Grenz- oder Kenngröße bei der Be-
wertung von Verbrennungsprozessen herangezogen. Daher wird hier die 
adiabatische Temperatur in Bezug auf die Verbrennung von reinem Schwefel in 
festem und flüssigem Zustand sowie von Altöl zusammenfassend erörtert. 
 
Wie im Kapitel 7.2 beschrieben, verdampft der flüssige Schwefel unter Bildung von 
verschidenen S-Molekülen. Bei tiefen Temperaturen werden S8-Moleküle gebildet, 
mit steigender Temperatur nimmt der S2-Anteil in der Dampfphase zu. Dieses gilt 
auch für den aufgeheizten Schwefeldampf auf dem Weg von der Verbrennungs- 
zur Verdampfungsfront (siehe auch Abb. 4-1).  
 
Zur Berechnung der Schwefelflammentemperatur mit Hilfe von thermodyna-
mischen Stoffdaten wurde die Gesamtreaktion in Einzelschritte aufgeteilt (siehe 
Tabelle 7-5). Auf Grund von Betriebsdaten wurde eine Gasraumtemperatur von 
T∞ = 1.000 °C vorgegeben (siehe Kap. 2.2). 
 
Aus der Tabelle geht hervor, dass ein Energiebetrag von 723,034 kJ/mol durch die 
Verbrennungsreaktion ∆Hcomb freigesetzt wird. Im Gegensatz dazu werden 
153,684 kJ/mol für die Bildung des S8-Dampfes und dessen Aufheizung unter 
Dissoziation zu S2 benötigt. Vergleichweise gering ist der Energiebetrag mit 
64,758 kJ/mol für die Aufheizung von Sauerstoff, der durch den äußeren Ring der 
Schwefeldüse zugeführt und von Raumtemperatur auf die mittlere Brenn-
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raumtemperatur von 1.000 °C aufgeheizt wird. Die Gesamtbilanz ergibt einen 
Energiebetrag von 504,592 kJ/mol für die Bildung von 2 mol SO2, der an den 
Gasraum abgegeben wird. Dieser hohe Energiebetrag, verbunden mit der hohen 
adiabatischen Temperatur bei der Schwefelverbrennung, führt zu einer örtlich sehr 
hohen spezifischen Wärmebelastung im Ofenraum. Das ist der wesentliche Grund 
für die technischen Schwierigkeiten, die bei der Verbrennung von Flüssigschwefel 
mit Sauerstoff auftreten. 
 
Tabelle 7-5: Enthalpie von verschiedenen Reaktionen im Zusammenhang mit der Verbrennung
  von Flüssigschwefel 
Einzelschritt ∆H [kJ/mol] Tber [°C] 
1. Aufheizung Schwefel 
      2 Sl → 2 Sl 21,987    140 → 444,7 
2. Verdampfung  
            2 Sl → 1/4 S8,g 11,039  444,7 → 444,7 
3. Aufheizung/Dissoziation 
 1/4 S8,g → S2,g 120,658 444,7 → 1.000 
4. Aufheizung Sauerstoff 
       2 O2,g → 2 O2,g 64,758      25 → 1.000 
5. Verbrennung S2,g + 2 O2,g → 2 SO2,g -526,998  1.000 → 2.972 
6. Abkühlung von SO2         2 SO2,g → 2 SO2,g -196,036   2.972 → 1.000 
Bilanz 1. bis 3:   153,684  
Bilanz 4.   64,758  
Bilanz 5. und 6.  -723,034  
Gesamtbilanz (pro mol S2)  -504,592  
 
In Tabelle 7-6 sind die Voraussetzungen und Ergebnisse der Berechnungen zur 
Bestimmung der adiabatischen Temperatur bei der Verbrennung mit reinem 
Sauerstoff und Luft zusammengefasst. Für die Verbrennung mit Sauerstoff wurde 
die O2-Menge so gewählt, dass bei der Verbrennung von 1.000 kg Brennstoff die 
„Luftüberschusszahl“ λ = 1 beträgt. Bei der Verbrennung mit Luft wurde die Luft-
menge so gewählt, dass im Produktgas der Verbrennung der O2-Gehalt 3 Vol.-% 
beträgt.  
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Tabelle 7-6: Reaktionsenthalpie und Abgasmenge bei der Verbrennung von flüssigem und 
festem Schwefel sowie von Altöl mit Sauerstoff und Luft 
 Flüssigschwefel Festschwefel Altöl 
Eintrag Menge [m³] T [°C] Menge [m³] T [°C] Menge [m³] T [°C] 
O2  699 25 699 25 2.312 25 
Luft 3.956 25 3.956 25 13.200 25 
Brennstoff [kg] 1.000 140 1.000 25 1.000 25 
Produkt Menge [m³] T [°C] Menge [m³] T [°C] Menge [m³] T [°C] 
Verbrennung mit 
O2 
863 2.972 857 2.959 3.878 2.806 
Verbrennung mit 
Luft  
3.957 1.491 3.957 1.468 13.935 1.759 
∆Hr [MJ/kg] -9,41  -8,55  -40,0  
 
Abbildung 7-9 zeigt diese etwas überraschend wirkenden Ergebnisse in grafischer 
Darstellung. Die erheblichen Unterschiede in den adiabatischen Temperaturen bei 
der Verbrennung mit Sauerstoff im Vergleich zu Luft ergeben sich aus den 
unterschiedlichen Energie-Einträgen bei den Verbrennungsprozessen und den 
dabei ablaufenden Stoffumwandlungen. Naturgemäß entsteht bei der Verbren-
nung von Altöl mit Sauerstoff oder Luft eine größere Produktgasmenge als bei der 
Verbrennung von Schwefel. Besonders groß ist der Unterschied bei der 
Verbrennung mit Luft. 
 
Die Produktgase aus der Verbrennung von Schwefel und Altöl unterscheiden sich 
hauptsächlich durch die Konzentrationen von S-Verbindungen, CO2, H2O und N2. 
Bei der Verbrennung mit Sauerstoff werden hohe Temperaturen erreicht, bei 
denen viele Gasmoleküle wie CO2, H2O, O2 und SO2 ihre Stabilität einbüßen und 
unter Fragmentierung und Umsetzung zu Gasspezies wie CO, H, OH, O, S und 
SO umgewandelt werden. Die mit diesen Umwandlungen verknüpften Energie-
aufwendungen schränken schließlich mit steigender Temperatur zunehmend die 
Wärmefreisetzung bei den Verbrennungsprozessen ein. Das wiederum ist 
abhängig von der Art und Menge der Elemente, die an dem Verbrennungssystem 
beteiligt sind.  
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Abbildung 7-9: Adiabatische Temperatur und Produktgasmenge bei der Verbrennung von 
flüssigem und festem Schwefel sowie von Altöl mit Sauerstoff und Luft 
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Wie Abbildung 7-10 zeigt, nimmt die bei der Verbrennung mit Sauerstoff maximal 
freigesetzte Wärmemenge, die dem Absolutwert der Prozessenthalpie gleich ist, 
mit steigender Verbrennungstemperatur ab. Diese Abnahme ist bei der 
Verbrennung von Altöl mit Sauerstoff wesentlich stärker als von Flüssigschwefel 
und erreicht dabei eine niedrigere adiabatische Temperatur als im Fall von 
Flüssigschwefel. Das ist eine Folge der unterschiedlichen Zusammensetzung des 
Produktgases aus der Verbrennung.  
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Die Darstellung unter Abbildung 7-11 zeigt den Energiebedarf für die Aufheizung 
der bei der Verbrennung mit Luft entstandenen Mengen von CO2, H2O, N2 und 
SO2 in Abhängigkeit von der Temperatur. Bei der Verbrennung von Altöl wird eine 
größere Gasmenge gebildet, dementsprechend wird ein größerer Energiebetrag 
für die Aufheizung benötigt. Aber der hohe Energie-Eintrag bei der 
Altölverbrennung (40 MJ/kg) im Vergleich zu 9,25 MJ/kg bei der Verbrennung von 
Flüssigschwefel kompensiert die Energiebeträge für die Aufheizung der 
Abbildung 7-10: Maximal freigesetzte Wärmemenge bei der Verbrennung von 
Schwefel (rot) und Altöl (schwarz) mit Sauerstoff in Abhängigkeit von 
der Temperatur 
Verbrennung von Flüssigschwefel  
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Produktgase. Bei Verbrennungstemperaturen, bei denen die thermische 
Dissoziation und Umsetzung von Gasmolekülen nicht oder nur in geringem 
Umfang stattfindet, erreicht man mit dem Altöl höhere Verbrennungstemperaturen 
als mit flüssigem und festem Schwefel. 
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Dieser Exkurs über die adiabatische Temperatur macht deutlich, dass zur 
Spaltung von Abfallschwefelsäuren die Verbrennung von Flüssigschwefel nicht mit 
Luft, sondern mit Sauerstoff durchgeführt werden muss. Durch Einsatz von Sauer-
stoff bei der Flüssigschwefelverbrennung wird eine hohe Wärmeübertragungsrate 
im Drehofen erzielt und damit ein Ersatzbrennstoff im Austausch von Altöl 
geschaffen. Dies ist, wie die Rechnungen zeigen, bei Verbrennung von Flüssig-
schwefel mit Luft nicht möglich, bei der die maximale Temperatur nur 1.491 °C 
beträgt. Das erklärt auch, dass die Verbrennung von Flüssigschwefel mit Luft nach 
einigen Tests nicht weiter verfolgt wurde. 
 
Abbildung 7-11: Energiebedarf für die Aufheizung von Gasen aus der Verbrennung 
von Schwefel (rot) oder Altöl (schwarz) mit Luft in Abhängigkeit von 
der Temperatur 
Spaltung von Schwefelsäure 
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8 Spaltung von Schwefelsäure 
Eine technisch wesentliche Aufgabe des Drehofenprozesses ist die Spaltung der 
Abfallschwefelsäuren durch Verdampfung und Zersetzung zur Erzeugung von 
Schwefeldioxid. Die Abfallsäuren sind neben ihrem Säuregehalt auch hinsichtlich 
ihres Gehaltes an kohlenwasserstoffhaltigen Verbindungen unterschiedlich. 
Teilweise sind auch erhebliche Mengen an Stickstoffverbindungen enthalten. Aus 
energetischer Sicht empfiehlt sich für die Praxis der SO2-Erzeugung eine 
Aufkonzentrierung der Schwefelsäuren auf 60 bis 70 % vor Eindüsung in den 
Ofenraum. 
 
8.1 Aufheizung und Verdampfung der Schwefelsäuretropfen 
Die Abfallsäuren werden über Hohlkegeldüsen in den Ofenraum eingesprüht. Die 
Spaltung der Schwefelsäuretropfen läuft über Aufheizung und Verdampfung ab. 
Berücksichtigt man die geometrischen Verhältnisse im Drehofen und die 
Potenzialaustrittsgeschwindigkeit von ca. 15 m/sec aus der Hohlkegeldüse unter 
einem Austrittswinkel von 70 °, so müssen die Schwefelsäuretropfen nach ca. 0,2 
Sekunden verdampft sein, um nicht an der Ofenwand aufzutreffen. Diese Zeit ist 
durch die senkrechte grüne Linie in Abbildung 8-1 gekennzeichnet. 
 
Um zunächst die Aufheizgeschwindigkeit im Verhältnis zur Verdampfungs-
geschwindigkeit (Gl. 4-5) im Rahmen dieser Arbeit abzuschätzen, wurde für die 
Berechnung eine 70 %ige H2SO4-Lösung betrachtet. Diese Konzentration ist 
typisch für die durchgeführten Betriebsversuche. 
 
Bei dieser Rechnung wurde die Oberflächentemperatur des Tropfens dem Siede-
punkt von Ts = 164 °C einer 70 %igen H2SO4-Lösung mit der Dichte 1,6 g/cm3 [36] 
gleichgesetzt. Die Verdampfungswärme dieser Lösung wurde durch Addition der 
molaren Verdampfungswärme von H2O und H2SO4 zu 51 kJ/mol bestimmt.  
 
Mit den Zahlenwerten cp = 40 J/(K mol), T∞ = 1.000 °C, Ts = 164 °C und To = 25 °C 
ergibt sich für die Spalding-Zahl ein Wert von B = 0,706. Damit ist die Zeit für die 
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Aufheizung von Abfallsäuretropfen im Vergleich zu den Verdampfungszeiten mit 
ξ = 0,082 sehr kurz. 
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Der Abbau von Abfallsäuretropfen durch Verdampfung wurde nach der weiter 
oben aufgeführten d2-Beziehung berechnet (Gl. 4-14). Die Ergebnisse sind in Ab-
bildung 8-1 wiedergegeben. Der Abbildung ist zu entnehmen, dass Abfallsäure-
tropfen mit Anfangsdurchmessern von 150 µm in weniger als 0,2 Sekunden ver-
dampfen. Tropfen mit einem Durchmesser größer als 250 µm werden nach Zeiten 
von mehr als 0,4 Sekunden vollständig verdampft, Tropfen mit Anfangs-
durchmessern von 1.000 µm sogar erst nach über sieben Sekunden. Nach diesen 
Rechnungen würden nur die Schwefelsäuretropfen im Drehofen innerhalb einer 
Sekunde vollständig verdampft, wenn der Anfangsdurchmesser d0 ≤ 0,36 mm 
beträgt.  
 
Abbildung 8-1: Zeitlicher Abbau eines Abfallsäuretropfens mit 70 % H2SO4 durch Verdampfung bei 
verschiedenen Anfangsdurchmessern d0 
Spaltung von Schwefelsäure 
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Die in den Ofenraum eingesprühten Flüssigkeitstropfen haben nach den in 
Kapitel 3 durchgeführten Berechnungen einen mittleren Tropfendurchmesser von 
ungefähr 500 µm und einen x90-Wert von ca. 1.600 µm (siehe Tabelle 3-2). Nach 
diesen Berechnungen müsste der größte Teil der Tropfen auf der Ofenwand 
auftreffen, an dieser herunterlaufen und sich als Flüssigkeit im tiefsten Punkt 
sammeln. Dies wird in der Regel nicht beobachtet und würde zudem die 
Verdüsung ad absurdum führen. Eine Ansammlung von Flüssigkeit wird nur dann 
beobachtet, wenn insgesamt die Kapazität des Drehofens hinsichtlich der Stoff- 
und Energieumwandlungen überschritten wird (siehe Kap. 10.4). 
 
8.2 Mikroexplosionen 
Bei den oben geschilderten Beobachtungen im Drehofen ist der Effekt der Mikro-
explosionen zu berücksichtigen. Dieser bei Verbrennungsprozessen auftretende 
Effekt ist die Zerspaltung der Tropfen durch deren Überhitzung infolge der 
schnellen Aufheizung, die in vielen Fällen dem Stoffaustausch durch Diffusions-
prozesse voreilt. Die rasche Aufheizung des Brennstoffs führt zur Überhitzung und 
damit zu dem als „Mikroexplosion“ oder „disruptive evaporation“ bezeichneten 
Phänomen der Tropfenzerspaltung [48]. Dieser Effekt wurde bei der Verbrennung 
von Mehrkomponenten-Brennstoffen, Brennstoff-Wasser-Emulsionen sowie fließ-
fähigen Kohle-Wasser-Gemengen (Slurries) beobachtet [66, 71] und wird 
inzwischen verbrennungstechnisch genutzt. So werden z. B. leichtflüchtige Öle zu 
Schwerölen zugesetzt, um die erzeugten Brennstofftropfen zu zerspalten und 
damit deren Verbrennung zu erleichtern [72]. Durch die Einleitung von größeren 
Brennstofftropfen in den Brennraum, die aus Komponenten mit unterschiedlichen 
Siedepunkten zusammengesetzt sind, wird das Auftreten von Mikroexplosionen 
bewusst herbeigeführt und damit die Tropfenzerspaltung bewirkt [73]. Damit wird 
einerseits ein Verstopfen bei zu kleinen Düsenaustritten verhindert und anderer-
seits werden große Stoffmengen in die Brennkammer eingedüst.  
 
Über die Tropfenzerspaltung bei der Verdampfung und Verbrennung von Flüssig-
keitstropfen, die aus verschiedenen Brennstoffen zusammengesetzt sind, liegen 
experimentelle Untersuchungen und Modelle über Reaktionsmechanismen vor 
[71]. Dies gilt auch für die Verbrennung von Emulsionen und Suspensionen von 
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festen und flüssigen Brennstoffen im Wasser. Flüssige Brennstoffe können in 
Wasser in der Regel nur in geringer Menge gelöst werden, wobei die Löslichkeit 
mit zunehmendem Anteil von höhermolekularen Kohlenwasserstoffen zurückgeht 
[73]. Nach einer Mitteilung in „New Scientist“ wird mit Bezug auf die Versuche von 
Pashley [76] berichtet, dass Speiseöle im Wasser gelöst werden können, wenn die 
im Wasser gelösten Gase (Luft) entfernt sind [77].  
 
Nesho et al. [78] haben die Verbrennung von Öl-Wasser-Emulsionen und die 
dabei eintretende sekundäre Tropfen-Fragmentierung experimentell untersucht. 
Bei den Versuchen wurden n-Hexadecan und destilliertes Wasser verwendet. Der 
Massenanteil von Wasser in den Tropfen wurde von 0,1 bis 0,3 variiert. Die Zer-
spaltung der Tropfen wurde mit einer Kamera verfolgt. Bei Temperaturen um 
480 °C beginnt die Tropfenzerspaltung (Mikroexplosion), wobei die Zerspaltungs-
temperatur mit steigendem Wasseranteil in den Tropfen absinkt. Die Tropfen mit 
einem Wasseranteil von 0,3 werden schon bei etwa 450 °C zerspalten.  
 
In Analogie zu den in den Drehofen eingedüsten Abfallschwefelsäuren wurden die 
Verdampfungsgeschwindigkeiten von Flüssigkeitstropfen aus H2O, H2SO4 und 
Kohlenwasserstoffen (C6H6 (Benzol) bzw. C10H22 (Decan)) bei 99 °C miteinander 
verglichen. Nach den Rechnungen, die auf dem gaskinetischen Modell beruhen, 
ist die Geschwindigkeit der Verdampfung von Decan im Vergleich zur 
Verdampfungsgeschwindigkeit von Schwefelsäure und der Geschwindigkeit der 
Zersetzung von Schwefelsäure zu SO3 und H2O sehr hoch. Um eine weitere 
Zehnerpotenz höher sind die Verdampfungsgeschwindigkeiten von Wasser und 
Benzol. Die Verdampfungsgeschwindigkeit nimmt mit dem Molekulargewicht M 
gemäß M-1/2 ab. Unter gleichen Bedingungen verdampfen Stoffe mit kleinen 
Molekülmassen schneller als die mit großen Molekülmassen.  
 
Die Beobachtungen bei der Verdampfung und Verbrennung von Flüssigkeits-
tropfen aus Stoffen unterschiedlicher Verdampfungseigenschaften, führen im 
Einklang mit den eigenen Versuchen und Berechnungen zu dem Schluss, dass 
bei der Aufheizung, Verdampfung und Spaltung von Abfallsäuretropfen mit hohen 
Anteilen an höheren C-H-Verbindungen oder mehrphasigen Flüssigkeitstropfen im 
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Drehofen bei Gasraumtemperaturen von 800 bis 900 °C die Voraussetzungen für 
den als „Mikroexplosion“ bezeichneten Effekt der Tropfenzerspaltung gegeben 
sind.  
 
Sowohl die Schwefelsäure als auch die Kohlenwasserstoffverbindungen, die in 
den eingesetzten Abfallsäuren enthalten sind, haben im Vergleich zu Wasser 
höhere Siedepunkte und größere Molekülmassen. Die schnelle Verdampfung von 
Wasser führt zur Anreicherung der höher siedenden Komponenten, besonders im 
oberflächennahen Tropfenbereich. Dadurch wird das Wasser im Tropfenkern 
zunehmend von einer Flüssigkeitsschicht, vorwiegend aus höher siedenden 
Komponenten, umschlossen. Die Wärmezufuhr zum Tropfen führt, gegebenenfalls 
unter Homogenkeimbildung, zur Wasserverdampfung und damit zu einem 
spontanen Druckanstieg im Innern des Tropfens, der dann letztendlich zerspalten 
wird. Die durch die Mikroexplosionen entstandenen kleinen Tropfen können dann 
im heißen Gasraum schneller durch Verdampfung und Spaltung abgebaut werden.  
 
Dies muss jedoch nicht notwendigerweise für die Verdampfung von Tröpfchen aus 
homogenen H2O-H2SO4-Mischungen gleicher Ausgangszusammensetzung gelten. 
Im H2O-H2SO4-System liegt ein azeotroper Punkt bei hoher H2SO4-Konzentration 
(98,3 %, 339 °C) vor [2]. Bis zur Erreichung dieses Punktes nimmt die H2SO4-
Konzentration an der Tropfenoberfläche zu. Bei schnellem Konzentrations-
ausgleich im Tropfen kann es nicht zu Mikroexplosionen kommen. Die einzelnen 
Abfallsäuren haben unterschiedlich große Anteile von C-H-Verbindungen. Bei 
beispielsweise AS-NK-1, AS-Mk-H-2 und HA-1 beträgt der Gesamtanteil von C, H, 
N, O und S zwischen 25 und 65 %. Abfallsäuretropfen mit so hohen Beimeng-
ungen an hochsiedenden Kohlenwasserstoffen können dann durch Mikro-
explosionen zerspalten werden. 
 
Bisherige Untersuchungen zu Mikroexplosionen wurden ausschließlich an orga-
nischen Systemen mit relativ niedrigen Wasseranteilen durchgeführt. Bei den 
oben angeführten Untersuchungen von Nesho et al. [78] im Temperaturbereich 
von kleiner 500 °C lagen die Wasseranteile bei 0,1 bis 0,3. Überraschenderweise 
konnte dieser Effekt bei den eingesetzten Abfallschwefelsäuren sogar bei einem 
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Wasseranteil von 0,5 beobachtet werden. Dies kann zum einen durch die starke 
Überhitzung der Tropfen auf Grund der hohen Temperaturen im Drehofen 
(> 800 °C) und zum anderen durch den außerordentlich hohen Siedepunkt von 
Schwefelsäure mit 339 °C gegenüber organischen Komponenten erklärt werden. 
 
Der Effekt der Mikroexplosion wird durch die Eigenschaften der Abfallsäuretropfen 
und deren Umgebungsbedingungen beeinflusst. Generell tritt die Mikroexplosion 
ein, wenn die Grenztemperatur der Überhitzung des Wassers unterhalb des 
Siedepunktes der Basiskomponente liegt. Ohne diesen Effekt würde, wie oben 
erwähnt, der größte Teil der Tropfen auf der Ofenwand auftreffen, an dieser 
herunterlaufen und sich als Flüssigkeit im tiefsten Punkt sammeln. Damit würde 
die Spaltungskapazität des Drehofens dramatisch verringert. 
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9 Betriebsversuche und Datenerfassung 
Die Betriebsversuche dienen zur Überprüfung und Verknüpfung der in den 
vorstehenden Abschnitten abgehandelten reaktionskinetischen Ansätze und der 
Prozessberechnungen zur Erfassung der Stoff- und Energieumwandlungen in den 
einzelnen Prozessschritten. 
 
9.1 Datenerfassung im Betrieb 
Zur Erzeugung von Schwefeldioxid werden im Betrieb neben unterschiedlichen 
Mengen von Abfallschwefelsäuren diverser Zusammensetzungen auch andere, 
kohlenwasserstoff- und schwefelhaltige Stoffe eingesetzt. Dazu kommen fester 
und flüssiger Schwefel als Rohstoff und Energieträger sowie Altöl als reiner 
Brennstoff. Die Zusammenstellung der in den Ofen gleichzeitig eingedüsten 
Säuren erfolgt unter Berücksichtigung der Säurekonzentration und der Heizwerte 
der verfügbaren Einsatzstoffe (siehe Kap. 10.1). Die einzuhaltenden Temperatur-
bereiche und Sauerstoffgehalte des Spaltgases in den einzelnen Reaktions-
räumen sind auf Grund gesetzlicher Auflagen und prozessbedingter Gegeben-
heiten bestimmt (siehe Kap. 2). Entsprechend dieser Vorgaben, den Säure-
konzentrationen und den jeweiligen Heizwerten der zugeführten Einsatzstoffe 
werden die Mengen von Luft und Sauerstoff im Drehofen bzw. in den Nachbrenn-
kammern variiert.  
 
Da die Einsatzstoffe in kontinuierlichen chemischen Prozessen anfallen, wie z. B. 
der Erdölraffination oder der Caprolactam-Herstellung, haben diese eine nahezu 
gleichbleibende Zusammensetzung. Im Rahmen dieser Arbeit wurden die Einsatz-
stoffe mit Hilfe gängiger Messverfahren auf ihre Elementarzusammensetzung (C, 
H, N: ASTM D5291/92; O: i. A. ASTM D5291/92; S: DIN EN 24.260), den 
Schwefelsäuregehalt (maßanalytisch), den Wassergehalt (DIN EN ISO 12.937), 
die Asche (DIN 51.719 EN7) und den Schwermetallgehalt (DIN EN ISO 11.885 
(E22)) analysiert. Die Bestimmung der Heizwerte dieser Stoffe wurde durch 
Zusatz von Isopropanol in einem Kalorimeter, C5003, der Firma IKA Analysen-
technik, entsprechend DIN 51.900 Teil 1 und Teil 3 [79], durchgeführt. Die 
Bestimmungsgrenze bei diesem Kalorimeter liegt bei 1 MJ/kg.  
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Die Messung der zugeführten Einsatzstoffe erfolgt bei den flüssigen Komponenten 
über Massenstrommessungen und bei Luft (primär und sekundär) bzw. Sauerstoff 
(primär, sekundär und tertiär) über Mengenstrommessungen (vgl. Abb. 3-1). Die 
Massenstrommessung erfolgt mit Promass-Geräten, Typ 80F, der Firma Endress 
und Hauser, die Mengenstrommessung wird mittels Blendenmessung der Firma 
IBR, Typ 25/343, ausgeführt. Die Genauigkeit dieser Messungen liegt bei +/-1 %. 
Die Sauerstoffmenge wird mit Schwebekörperdurchflussmessungen der Firma 
Krohne, Typ H250, Genauigkeit +/-1,6 %, ermittelt. Die Blendenmessung wurde 
zusätzlich mittels eines Flügelrad-Aerometersder Firma Höntzsch, Typ Flowtherm, 
überprüft. Die Vergleichsmessungen zeigten übereinstimmende Ergebnisse.  
 
Während des Prozessverlaufes werden die Temperaturen in der Zwischen-
kammer, den dahinter liegenden Nachbrennkammern und dem Abhitzekessel 
kontinuierlich gemessen (Abb. 9-1) und gegebenenfalls durch Variation der Zufuhr 
von Brennstoff und Sauerstoff oder Veränderung der Einsatzmengen von heiz-
wertarmen Stoffen nachreguliert. Damit wird ebenfalls die Gaszusammensetzung 
im Gesamtsystem beeinflusst. Die Temperaturmessungen werden mit Ni-Cr-Ni-
Thermoelementen, Typ K+, des Herstellers Jumo durchgeführt. Um den Einfluss 
der Wandstrahlung zu minimieren, ragen die Thermoelemente ca. 50 cm in die 
Reaktionsräume hinein. Vergleichsmessungen an der Temperatur-Mess-Stelle 2 
(TM2) mit einem Absaugepyrometer des TÜV Nord ergaben bei 1.100 °C 
Abweichungen von +0,05 %. 
 
Die kontinuierliche Erfassung der Konzentrationen von SO2, CO2, CO und O2 
erfolgt im Produktgas nach der Passage der ersten Überhitzerrohre im 
Abhitzekessel (GasanalyseMess-Stelle 1). Die installierte Gaskühlung kühlt das 
entnommene Gas auf ca. 5 °C herunter. Die bei extraktiven Gasmessungen 
auftretende Totzeit (hier: ein bis zwei Minuten) ist für die hier durchgeführten 
Untersuchungen nicht von Bedeutung. Zusätzlich wurde während Reinigungs-
stillständen des zweiten Ofens bei den Betriebsversuchen B1, B2, B10, B11 und 
B13 bis B15 am Ausgang des Drehofens eine kontinuierliche Gasmessung 
durchgeführt (GasanalyseMess-Stelle 2) und darin die Konzentrationen von SO2, 
CO2, CO und O2 bestimmt. Diese Messungen waren damit nur durch Nutzung der 
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Messeinrichtung des zweiten Ofens nach Einbau einer Gasentnahmesonde 
möglich. Im Abhitzekessel (GasanalyseMess-Stelle 1) wurden zusätzlich bei 
Betrieb des Öl- bzw. Schwefelbrenners Gasproben zur Bestimmung des SO3-
Anteils (bezogen auf den SO2-Inhalt) im Spaltgas entnommen und verglichen. Die 
Bestimmung des SO3-Gehaltes im Spaltgas erfolgte nasschemisch [80]. Der NOx-
Anteil im Abgas (GasanalyseMess-Stelle 3) wurde durch Lichtabsorption (MCS 
100 CD, Firma SICK bei den verschiedenen Betriebszuständen ermittelt.  
 
Die Mess-Stellen der Gasentnahmen sind in Abbildung 9-1 dargestellt. Die 
Gasmessungen erfolgen mit Geräten der Firma ABB. Für SO2, CO2 und CO 
werden URAS-3G-Analysatoren (Lichtabsorption) mit einer jeweiligen Genauigkeit 
von +/-2 %, für O2 ein Magnos-Analysator (Paramagnetismus) mit einer 
Genauigkeit von +/-1 % eingesetzt. Die Genauigkeiten beziehen sich auf den 
jeweiligen Messbereichsendwert, der für CO2 und SO2 30 %, für O2 10 % und für 
CO 1.000 ppm beträgt. Die Messgeräte werden täglich mit Prüfgas kalibriert. Die 
dafür verwendeten Prüfgase haben neben Stickstoff die Konzentrationen  
CO: 750 ppm; SO2 und CO2: je 17 Vol-% und O2: 3 Vol-%.  
 
 
 
 
Abbildung 9-1: Lage der Messstellen in der Anlage für Temperatur (TM), Gasmenge (GM), 
Sauerstoff (OM), Luftmenge (LM) sowie Falschlufteintritte (FL) 
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Die pro Zeiteinheit produzierte Menge an Schwefeldioxid lässt sich in dem nach-
geschalteten Prozess der SO2-Absorption/Desorption nur näherungsweise be-
stimmen, da neben der produzierten SO2-Menge auch zeitlich schwankende, 
geringe SO2-Mengen (bis zu 8 % der Produktion), z. B. aus Abfüllvorgängen, im 
Kreis geführt werden. Durch vorgeschaltete Gasreinigungsprozesse werden 
kleinere Mengen an SO2 (1 - 3 % der Produktion) nicht erfasst.  
 
Wie bereits beschrieben, wird im Ofensystem Luft durch den leichten Unterdruck 
im System als Falschluft aus der Umgebung in das Reaktionssystem eingezogen. 
Diese Luft kommt zu den als Primär- und Sekundärluft zugeführten Luftmengen 
hinzu. Die Auswirkungen von Falschluft, welche zusätzlich zur Primärluft 
(Drehofen) und Sekundärluft (Nachbrennkammer) eintritt, werden durch die 
Prozess-Steuerung kompensiert. Nach verschiedenen Messungen an den unter-
schiedlichen Falschlufteintritten mit einem Flügelrad-Aerometer und einer Ab-
schätzung unter Berücksichtigung der Spaltquerschnitte und Druckdifferenzen be-
trägt die durchschnittliche Falschluftmenge zum Drehofen ca. 1.200 m³/h und in 
der Nachverbrennung zusätzlich ca. 2.300 m³/h (vgl. Tabelle 10-4 und 10-5). Im 
Abhitzekessel treten bis zum Gebläse ca. 3.000 m³/h Luft in den Prozessgasstrom 
ein. Bei den Rechnungen zu den durchgeführten Betriebsversuchen werden die 
jeweils gemessenen Falschluftmengen berücksichtigt. 
 
Bei der Berechnung des Sauerstoff/Brennstoff-Verhältnisses für den Öl- und Flüs-
sigschwefelbrenner gemäß Gleichung 2-1 werden nur die O2-Einträge durch den 
Verbrennungssauerstoff sowie die der Verdüsungsluft berücksichtigt. Dagegen 
werden bei der Berechnung von λ für den Drehofen, die Nachbrennkammern bzw. 
den Gesamtprozess alle für den jeweiligen Prozessschritt relevanten O2-Einträge 
in Form von Primär-, Sekundär- und Tertiär-Sauerstoff sowie Primär- und 
Sekundärluft einschließlich der durch Falschluft und durch die H2SO4-Spaltung 
entstandenen O2-Mengen einbezogen.2 
 
                                            
2
 Die Luftstufung wird in Primär-, Sekundär- bzw. Tertiärsauerstoff und Primär- und Sekundärluft 
unterteilt und bezieht sich auf die Eintrittsstelle in den Prozess (siehe Abb. 9-1). 
Betriebsversuche und Datenerfassung 
   
 
88 
9.2 Wärmeverluste der Reaktoren 
Bei der Aufstellung der Stoff- und Energiebilanz für den Drehofen sowie den 
Gesamtprozess wird die Größe der Wärmeverluste aus dem Reaktionssystem 
benötigt. Für die Betrachtung der Wärmeverluste des Gesamtsystems wird die 
Temperatur im Koksbett und an der Ofenausmauerung als konstant angenommen. 
Bei zeitweiliger Änderung der Energiezufuhr zum Ofen, aber konstanten Wärme-
verlusten, können die Temperaturen an und im Koksbett sowie an und in der 
Ofenausmauerung durchaus Veränderungen unterliegen. Diese Änderungen wer-
den jedoch auf Grund der gleichmäßigen Temperaturfahrweise des Ofens und der 
großen Massen von Koksbett und Ofenausmauerung, die als Wärmereservoirs 
dienen, als gering bewertet. 
 
Nach überschlägigen Berechnungen der Konvektions- und Strahlungsverluste [81] 
betragen die Wärmeverluste des Drehofens etwa 0,14 bis 0,15 GJ/h. Die 
berechneten Verluste durch Konvektion und Strahlung in den einzelnen 
Prozessstufen sowie des Gesamtsystems sind in Tabelle 9-1 dargestellt. Die 
gesamten Wärmeverluste durch Konvektion und Strahlung liegen bei 211,2 kW, 
entsprechend 0,758 GJ/h, wobei mit ca. 50 % der größte Anteil auf die 
Nachbrennkammern entfällt. Für die hier zu bilanzierenden Prozessstufen vom 
Drehofen bis zur Nachbrennkammer 2 liefert die Abschätzung einen Wärmeverlust 
von 0,611 GJ/h, der durch die Reaktionsenthalpien kompensiert werden muss. 
 
Tabelle 9-1: Wärmeverluste der Reaktoren 
Prozessstufe 
Konvektion Strahlung Summe Anteil 
[kW] [kW] [kW] [GJ/h] % 
Drehofen   35,6   5,8   41,4 0,149 19,7 
Zwischenkammer   20,8   1,4   22,2 0,080 10,6 
Nachbrennkammern   92,4   14,4   106,8 0,382 50,4 
 148,8 21,6 170,4 0,611  
Abhitzekessel   33,2   7,6   40,8 0,147 19,4 
Gesamtwärmeverlust 182,0 29,2 211,2 0,758  
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9.3 Betriebsversuche 
Um festzustellen, wie gleichmäßig der Prozess gefahren wird, wurden zunächst 
über einen Zeitraum von zwei Monaten verschiedene Prozessdaten, wie Tempera-
turen, Einsatzmengen, Luft-O2-Volumina, Gaszusammensetzung und Produktions-
mengen an einem der beiden Öfen ermittelt und verglichen. Im Folgenden wurden 
15 unterschiedliche Versuche an einem Ofen gefahren und näher untersucht. Bei 
diesen Versuchen wurden die Einsatzmengen der verschiedenen Stoffgruppen 
entsprechend den üblichen Fahrweisen des Drehofens variiert. 
 
Wie aus Tabelle 9-2 ersichtlich ist, schwanken beispielsweise die Temperaturen 
im Drehofen über einen Zeitraum von zehn Wochen nur geringfügig, der Mittelwert 
über diese Zeit liegt bei 964 +/-1 °C (n = 779, die Standardabweichung der Einzel-
werte beträgt +/-25 °C). Dieser Wert stimmt sehr gut mit den bei den 15 Betriebs-
versuchen ermittelten Mittelwerten der Temperatur im Drehofen von 967 +/-8 °C 
(Standardabweichung der Einzelwerte beträgt +/-32 °C) überein. 
 
Tabelle 9-2: Vergleich der Mittelwerte  n 
_
 an den Temperatur-Mess-Stellen (TM), Luft-Mess-
Stellen (LM), O2-Mess-Stellen (OM) und Gasanalyse-Mess-Stellen (GM) 
Mess-Stellenbezeichnung n 
_
 (10 Wochen) n _   (Betriebsversuche) 
n = 779 n = 15 
Temperatur Drehofen TM1 964 +/- 1 °C 967 +/- 8 °C 
Temperatur Austritt 
Nachbrennkammer 
TM3 1.032 +/- 1 °C 1.059 +/- 8 °C 
Gesamtluft (ohne 
Falschluft) 
LM1 und 
LM2 
2.898 +/- 18 m³/h 3.038 +/- 22 m³/h 
Gesamtsauerstoff 
OM1, OM2 
und OM3 
646 +/- 3,5 m³/h 670 +/- 6,9 m³/h 
SO2-Gehalt 
Nachverbrennung 
GM1 14,2 +/-0,1 % 14,8 +/- 1,5 % 
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Der Mittelwert der Temperaturen am Austritt der Nachbrennkammer über 
10 Wochen mit 1.034 +/-1 °C (Standardabweichung der Einzelwerte beträgt  
+/-33 °C) liegt nur 2 % niedriger als der bei den Versuchen ermittelte Wert 
( x =1.059 °C, xs =+/-34 °C, xs =+/-8°C). Diese Differenz ist auf die An- und Abfahr-
vorgänge bei Ofenreinigungen zurückzuführen. 
 
Etwas größere Unterschiede von weniger als 5 % werden bei dem Vergleich der 
Gesamtluft-Mittelwerte festgestellt. Größere Abweichungen bei den Einzelwerten 
sind auf verschieden starke Verschmutzungszustände des Ofens zurückzuführen. 
Die verminderte Luftzufuhr wird dann durch erhöhte Sauerstoffzufuhr ausge-
glichen. Die Mittelwerte der Gesamtsauerstoffzufuhr liegen bei 646 m³/h bzw. 
670 m³/h. 
 
Große Unterschiede ergeben sich bei den Einzelwerten der SO2-Gasanalyse auf 
Grund der wechselnden Fahrweise des Schwefelbrenners. Dieser schwankt im 
Tagesmittel zwischen 11,6 und 19,7 % bei einem Mittelwert von 14,2 % über die 
gesamten 10 Wochen und 14,8 % bei den Betriebsversuchen (Einzelwerte 12,2 - 
20,4 %). 
 
Bei den 15 Betriebsversuchen wurden die in Tabelle 9-3 aufgelisteten Stoff-
gruppen eingesetzt. Im Folgenden werden die in Spalte 2 angegebenen 
Abkürzungen der Stoffuntergruppen verwendet. Die verschiedenen Einsatzstoffe 
wurden, mit einem Index versehen, diesen Stoffuntergruppen zugeordnet. 
Beispielsweise wurden 3 verschiedene, niedrig konzentrierte Säuren mit einem 
Heizwert kleiner 1 MJ/kg eingesetzt (AS-NK-1, AS-NK-2, AS-NK-3). 
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Tabelle 9-3: Stoffgruppeneinteilung 
Stoffgruppe/Untergruppe Abkürzung H2SO4-Gehalt [Gew.-%] Heizwert [MJ/kg] 
Abfallschwefelsäure AS 
niedrig konzentriert AS-NK < 50 < 1 
mittel konzentriert AS-MK 50 – 70 < 1 
hoch konzentriert AS-HK 70 – 98 < 1 
niedrig konzentriert AS-NK-H < 50 > 1 
mittel konzentriert AS-MK-H 50 – 70 > 1 
Heizwertreiche Abfälle HA 
Heizwertreiche Abfälle1) HA cS < 10 % 13 – 23 
Säureteer ST 
Säureteer (η > 1.000 mPas) ST 20 – 30 13 – 16 
Altöl AL 
Altöl AL  39,5 – 40,5 
Schwefel S 
Schwefel fest S-fest cS > 95 % 8,75 
Schwefel flüssig S-flüssig cS > 99,9 % 9,28 
1)
 Schwefelinhalt für Kraftwerke deutlich zu hoch 
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10 Prozessanalyse 
Zur Erfassung der Stoff- und Energieumwandlungen im Drehofen, der Nachver-
brennung und im Abhitzekessel wurden, unter Berücksichtigung der Mengen und 
Zusammensetzungen der bei Betriebsversuchen eingesetzten Stoffe, thermo-
chemisch gestützte Prozessberechnungen durchgeführt. Für diese Berechnungen 
wurde das Softwaresystem mit Datenbank „equiTherm“ [63] eingesetzt.  
Damit lassen sich die Bruttoumsetzungen in den Reaktionsräumen im Einzelnen 
und in Kopplung miteinander bestimmen. Die mit dem Gesamtprozess überein-
stimmende Bestimmung der Stoff- und Energieumwandlungen im Drehofen bildet 
eine Grundlage für die Analyse der darin ablaufenden Reaktionen. Dabei wird bei 
der Simulationsrechnung als Standardbedingung für den Spaltprozess als erste 
Näherung vorausgesetzt, dass der in den Eintragsstoffen (mit Ausnahme von 
Heizöl und festem Schwefel) enthaltene Kohlenstoff zu 97,5 % oxidiert wird. Der 
Rest von 2,5 % wird im Drehofen zu Ruß umgesetzt und teilweise ausgetragen. 
Der im Heizöl und festem Schwefel enthaltene und in den Ofen eingeblasene 
Kohlenstoff soll vollständig oxidiert werden. Damit ergeben sich Rußmengen von 
15 bis 30 kg/h. Diese Vorgabe entspricht dem Betriebswert von etwa 20 kg/h im 
Jahresmittel.  
 
10.1 Eintragsmenge, Zusammensetzung und Heizwert der Einsatz-
stoffe 
Der Spaltprozess wird stofflich wie energetisch sehr stark durch die Zusammen-
setzung und die Heizwerte der Abfallschwefelsäuren und heizwertreichen 
Abfallstoffe beeinflusst. Die Einsatzstoffe stammen aus kontinuierlichen 
chemischen Prozessen und sind damit nur geringen, technisch bedingten 
Schwankungen unterworfen. Die Analysedaten der eingesetzten Stoffe sind in 
Tabelle 10-1 aufgelistet. 
 
Für die späteren Berechnungen ist die Kenntnis des Gesamtenergie-Eintrages in 
den Ofen notwendig. Hierzu werden die genauen Heizwerte der Einsatzstoffe 
benötigt. Da die Bestimmungsgrenze des Heizwertes der analysierten Stoffe 
1 MJ/kg beträgt, wurden die Werte kleiner 1 MJ/kg, insbesondere von Stoffen mit 
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hohen Anteilen an H2SO4 und H2O, rechnerisch ermittelt. Diese Stoffe enthalten 
zwar organische Fraktionen mit brennbaren Komponenten (C, H und S), deren 
Mengen sind aber so gering, dass die Verbrennungsenergien dieser Stoffe den 
Energiebedarf für die Verdampfung und Zersetzung nicht abdecken oder nur 
wenig überschreiten. Zur rechnerischen Ermittlung wurden die Komponenten der 
Eintragsstoffe in drei Gruppen aufgeteilt (siehe Tab 10-1):  
 
• Brennstoff-Fraktion, größtenteils Kohlenwasserstoffverbindungen 
• Wässrige Lösung, bestehend aus H2O und H2SO4  
• Feststofffraktion 
 
Der prozentuale Anteil der Komponenten der Brennstofffraktion ergibt sich aus der 
Betrachtung der Elementaranalyse und der Zusammensetzung der wässrigen Lö-
sung. Zur besseren Vergleichbarkeit wurden im Hinblick auf die Stoffbilanz bei der 
Sortierung der Komponenten geringfügige Korrekturen vorgenommen, so dass 
sich die Summe der Massenanteile stets zu 100 % ergibt. 
 
Bei der Berechnung der Verbrennungsenthalpie wurde die Überführung von fes-
tem oder flüssigem Schwefel zu gasförmigem SO3 zugelassen. Die den Einsatz-
stoffen zugeordneten Heizwerte (unterer Heizwert Hu) gelten für die Verbrennung 
der in den Einsatzstoffen enthaltenen Elemente C, H und S in Bezug auf ein 
Kilogramm. Es handelt sich um die Verbrennungsenthalpie bei 25 °C, 1,013 bar 
und O2-Überschuss.  
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Bei Gebrauchtschwefelsäuren mit geringen Anteilen an Brennstoffkomponenten 
wurde auf die Vorgabe von Heizwerten verzichtet. Es wurde angenommen, dass 
der energetische Beitrag dieser Stoffe durch die Reaktion der Elementar-
zusammensetzung bei 25 °C, 1,013 bar und O2-Überschuss repräsentiert wird. 
Das wiederum setzt voraus, dass die Komponenten der Brennstoff-Fraktion nicht 
mit Bindungsenergien behaftet sind. Das ist eine Vereinfachung, bei der von freien 
Brennstoffelementen ausgegangen wird. Für die späteren Berechnungen wurden 
bei den Einsatzstoffen mit Heizwerten größer 1 MJ/kg die gemessenen Werte 
verwendet, für die Einsatzstoffe mit Heizwerten kleiner 1 MJ/kg wurden 
berechnete Heizwerte gewählt.  
 
In Tabelle 10-2 sind die bei den durchgeführten Betriebsversuchen B1 bis B15 
gemessenen Durchsatzmengen (kg/h) der Säuren, des Schwefels und des Altöls 
angegeben. Aus dieser Tabelle geht hervor, dass selbst bei Einsatz von festem 
oder flüssigem Schwefel der größte Teil des Schwefels (> 65 %) für die SO2-
Produktion von dem in den Abfallschwefelsäuren enthaltenen Schwefel (in Form 
von H2SO4) stammt (vgl. Zeile: Schwefeleintrag aus Säuren). 
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Schwefel und Energieeintrag 
In Tabelle 10-3 sind Zusammensetzung, Heizwert und Menge der in Versuch B8 
eingesetzten Stoffe aufgelistet. Zusammenfassend sind diese Angaben der bei 
den Betriebsversuchen eingesetzten festen und flüssigen Stoffe in Tabelle 10-1 
und 10-2 zusammengestellt. Darin sind auch die mit den Einsatzstoffen 
zugeführten Energiebeträge in Bezug auf 25 °C und 1,013 bar angegeben. 
 
Die Tatsache, dass über die Abfallsäuren, heizwertreichen Abfälle und Säureteere 
neben dem überwiegenden Schwefeleintrag auch der hauptsächliche Energie-
eintrag stattfindet, wird durch Tabelle 10-3 beispielhaft veranschaulicht. In dieser 
Tabelle sind die mit den Einsatzstoffen zum Reaktionssystem zugeführten 
molaren Mengen aufgeführt. Um die Energieeinträge abzuschätzen, welche über 
die einzelnen Stoffströme in das System eingebracht werden, muss der Summen-
parameter der Brennstoffkomponenten C, H und S betrachtet werden. In diesem 
Beispiel erkennt man, dass über das Altöl mit 16.547 mol/h gerade 14,4 % des 
Gesamteintrages von 114.626 mol/h eingebracht werden. Obwohl beispielsweise 
der prozentuale Kohlenstoffanteil in den Säuren zwischen 0,1 und ca. 20,5 % und 
in den heizwertreichen Abfällen mit ca. 37 % viel niedriger als im Altöl mit ca. 80 % 
liegt, ist der Eintrag über die Säuren mit insgesamt 37.423 mol/h und den heiz-
wertreichen Abfällen mit 24.533 mol/h deutlich höher als der Eintrag über Altöl mit 
11.424 mol/h. Dies ist durch die sehr viel höhere Durchsatzmenge der Säuren und 
heizwertreichen Abfälle begründet. Aus diesem Vergleich geht hervor, dass mit 
den Abfallschwefelsäuren und den heizwertreichen Abfällen große Energie-
mengen in den Prozess eingetragen werden. Bei den Versuchen B1, B3, B4, B5, 
B6, B10, B11, B13 und B14 liegt der Energieeintrag durch Altöl sogar unter 20 % 
des Gesamtenergieeintrages. 
 
Da bei dem Versuch B8 weder fester noch flüssiger Elementarschwefel zugeführt 
wurde, stammt der gesamte Schwefel zur SO2-Produktion aus dem in den 
flüssigen Einsatzstoffen enthaltenen Schwefel. Diese Vergleiche machen deutlich, 
dass der Aspekt der stofflich-energetischen Verwertung von Abfall- oder 
Reststoffen beim Grillo-Prozess von großer Bedeutung ist. 
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Stöchiometrische Berechnungen 
In Tabelle 10-4 und 10-5 werden die Stoff- und Energieeinträge in den Drehofen 
und die Nachbrennkammer mit Angaben über die Luft- und Sauerstoffeinträge dar-
gestellt. 
 
Es werden insgesamt zwischen 6.320 und 8.590 kg/h flüssige und feste Stoffe, 
bestehend aus Gebrauchtschwefelsäuren und kohlenwasserstoffhaltigen und da-
mit heizwertreichen Materialien sowie Altöl und Schwefel in festem oder flüssigem 
Zustand in den Drehofen eingetragen. Hinzu kommen die Luft- und Sauerstoffein-
träge von 4.470 bis 6.610 m3/h bzw. 420 bis 630 m3/h in den Drehofen. Die 
Lufteinträge zur Nachverbrennung liegen im Bereich von 1.150 bis 3.300 m3/h, die 
Sauerstoffeinträge zwischen 80 bis 241 m3/h. In dieser Tabelle sind ebenfalls die 
aus stöchiometrischen Rechnungen ermittelten λ-Werte (molare Sauerstoff/Brenn-
stoff-Mengenverhältnisse im Eintrag) aufgeführt. Bei der Berechnung von λ für den 
Öl- und Flüssigschwefelbrenner wurde neben dem Sauerstoff zusätzlich die 
Verdüsungsluft berücksichtigt. Abhängig von der Art und Menge der Stoffeinträge 
variiert die Luftüberschusszahl beim Öl- und Flüssigschwefelbrenner. Beide 
werden in der Regel bei λ > 1 betrieben.  
 
Bei der Berechnung von λ für den Drehofen (Tabelle 10-4) wurden die in den Ein-
satzstoffen (mit Ausnahme von Altöl und Schwefel) enthaltenen Kohlenstoff-
mengen mit einem Umsatzgrad von 97,5 % berücksichtigt (siehe Kapitel 10). Das 
Sauerstoff/Brennstoff-Verhältnis gemäß Gleichung 2-1 in Bezug auf die nominalen 
Stoffeinträge in den Drehofen liegt für die Versuche B3 bis B15 im Bereich 0,75 
bis 0,96. 
 
In der Nachverbrennung liegt das Sauerstoff/Brennstoff-Verhältnis im überstöchio-
metrischen Bereich bis λ < 1,2 (siehe Tabelle 10-5). Eine Ausnahme bildet hierbei 
der Versuch B13, bei dem eine sogenannte Seebildung durch Überdosierung 
einer Säure erfolgte. Die Wirkung auf den Gesamtprozess wird weiter unten 
erörtert. 
 
Prozessanalyse 
   
 
100 
 
Prozessanalyse 
   
 
101 
 
Prozessanalyse 
   
 
102 
10.2 Berechnung der Stoff- und Energieumwandlungen 
Die hier durchgeführten Prozessberechnungen dienen der Analyse des Spaltpro-
zesses im Drehofen, der für den Gesamtprozess von entscheidender Bedeutung 
ist. Die Stoff- und Energieumwandlungen im Drehofen, der Nachbrennkammer 
und dem Abhitzekessel wurden in aufeinanderfolgenden Teilschritten berechnet 
und den verfügbaren Betriebsdaten gegenübergestellt. Die Voraussetzungen dazu 
werden im Folgenden erläutert. 
 
Umsatzeinschränkungen im Drehofen 
Der Drehofen wird ständig visuell beobachtet. Diese Beobachtungen und die 
Aufzeichnungen von Prozessdaten zeigen, dass der Spaltprozess im Drehofen 
nicht immer vollständig abläuft. Zähflüssige Einsatzstoffe wie Säureteere, die nicht 
versprüht werden können und als kompakte Massen auf das Koksbett aufgegeben 
werden, reagieren sehr langsam. Dabei kommt es zu einer intensiven Verkokung 
mit der Folge von Rußanfall in großen Mengen. Bei feiner Verteilung von Stoffen 
durch Versprühen kann es auch zu Umsatzverzögerungen kommen. Die unvoll-
ständige Umsetzung der Eintragsstoffe wird nicht nur durch die kinetisch kontrol-
lierten Prozessabläufe bestimmt, sondern auch durch die Umsetzungskapazität 
des Ofens. Ist der Energieeintrag pro Zeiteinheit sehr groß, steigt die Temperatur 
im Drehofen bei schnell ablaufenden Reaktionen an. Andernfalls bleiben 
unreagierte Massen zurück, wobei die Temperatur lokal absinkt. Dieser Effekt wird 
vom Anlagenfahrer als „Seebildung“ bezeichnet.  
 
Der Totalprozess 
Die Zusammensetzungen der Produkte aus dem Drehofen sowie die dazu-
gehörige Temperatur wurden bei den Betriebsversuchen an einer Stelle 
messtechnisch erfasst, die im Übergang vom Ofenausgang zur ersten Nachbrenn-
kammer liegt, wo der Einfluss der Nachverbrennung auf Grund der Zuführung der 
Sekundärluft und des Eintrittes von Falschluft nicht auszuschließen ist. Im 
Gegensatz dazu ist die nach der letzten Nachverbrennungsstufe gemessene 
Temperatur als eine zuverlässig erfasste Prozessgröße zu betrachten. Diese 
Temperatur diente bei den Prozessberechnungen als eine Stützgröße neben den 
Eintragsmengen und Zusammensetzungen der Einsatzstoffe. 
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Bei den Rechnungen wurde zuerst die Stoff- und Energieumwandlung für den 
Totalprozess (Eintrag Drehofen bis zur Nachverbrennung) erfasst. Es wurde zu-
nächst geprüft, ob bei vollständiger Umsetzung aller Eintragsstoffe die gemessene 
Nachverbrennungstemperatur erreicht wird und dabei die berechnete Reaktions-
enthalpie die Wärmeverluste im Drehofen-Nachbrennkammer-System von 
0,611 GJ/h (siehe Tabelle 9-1) gerade kompensiert. Wird diese Bedingung nicht 
erfüllt, wird der Umsatzgrad von Eintragsstoffen von zäher Konsistenz sowie von 
Abfallsäuren mit höchsten Heizwerten solange herabgesetzt oder die Menge des 
durch Koksabbrand umgesetzten Kohlenstoffs erhöht, bis die Energiebilanzbe-
dingung mit der vorgegebenen Prozesstemperatur erfüllt ist. Im Falle von festem 
und flüssigem Schwefel sowie Heizöl wird vollständige Umsetzung vorausgesetzt.  
 
Nominaler und effektiver Energieeintrag 
Wie oben beschrieben, führt die Analyse des Totalprozesses zur Bestimmung der 
Umsatzgrade von Säureteeren und heizwertreichen Abfallsäuren sowie der Menge 
des evtl. durch Koksabbrand umgesetzten Kohlenstoffs. Dabei wird zugleich der 
„effektive Energieeintrag“ in das Reaktionssystem bestimmt. Im Gegensatz dazu 
ist der „nominale Energie-Eintrag“ die Energiemenge, bei der Stoffe mit ihren 
Energie-Inhalten vollständig umgesetzt werden.  
 
Die rechnerische Einschränkung der Umsetzung von Abfallstoffen erfolgt durch 
Änderung des Umsatzgrades des in diesen Stoffen enthaltenen Kohlenstoffs. Das 
ist eine Vereinfachung, bei der angenommen wird, dass die übrigen Elemente der 
Brennstoff-Fraktion (H, N, O, S) sowie H2SO4 und H2O vollständig umgesetzt 
werden, da diese Stoffe keine hochtemperaturbeständigen Verbindungen bilden 
können. Der Energiebetrag entsprechend der Reaktionsenthalpie bei 25 °C und 
1,013 bar nimmt, wie die Rechnungen zeigen, bei Abnahme des Umsatzgrades 
des Kohlenstoffs der Brennstoffstoff-Fraktion linear ab.  
 
Es gibt allerdings Fälle, in denen auch bei vollständiger Umsetzung der Eintrags-
stoffe die Energiebilanzbedingung für den Totalprozess nicht erfüllt wird. In sol-
chen Fällen wird angenommen, dass im Drehofen Koksabbrand erfolgt. Dieser tritt 
ein, wenn der Energieeintrag mit den Eintragsmengen von Sauerstoff und Brenn-
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stoff im Sinne der optimalen Prozessführung nicht konform ist, d. h. bei aus-
reichendem Sauerstoffangebot und geringem Brennstoffangebot kommt es zum 
Koksabbrand. Hierbei wird die Wirksamkeit der Verwendung des Koksbettes auch 
als Stoffvorrat verdeutlicht. 
 
Für den Gesamtenergieeintrag in das Reaktionssystem durch die Einsatzstoffe 
werden folgende Definitionen verwendet: 
 
• E°: Dem Prozess zugeführter, nominaler Gesamtenergieeintrag nach 
 gemessenen Heizwerten 
• E’: Dem Prozess zugeführter, nominaler Gesamtenergieeintrag nach 
 berechneten Heizwerten 
• E*: Im Prozess wirksamer, effektiver Gesamtenergieeintrag 
 
E° wird durch Multiplikation der Eintragsmengen mit den zugehörigen, durch 
Messung bestimmten Heizwerten berechnet. Dabei werden diese für die Stoffe, 
wie AS-HK-1, AS-MK-2, usw., für die die Messwerte mit Hu < 1 MJ/kg angegeben 
worden sind, zu null gesetzt. Allerdings werden diese Stoffe in großen Mengen 
(1.600 bis 3.500 kg/h) eingetragen, so dass bei deren vollständiger Umsetzung zu 
CO2, H2O, N2, SO2 und SO3 Energieflüsse in der Größenordnung von mehreren 
GJ/h auftreten, welche die Energiebilanz der Prozesse im Drehofen und in 
nachfolgenden Reaktoren erheblich beeinflussen. 
 
Im Fall von E’ und E* werden die berechneten Heizwerte der Stoffe eingesetzt. E* 
wird bei Prozessberechnungen ermittelt, indem die teilweise Umsetzung eines 
Einsatzstoffes oder zusätzliche Energiezufuhr durch Koksabbrand im Drehofen zur 
Geltung kommen. E* repräsentiert den wahren in den Prozess eingetragenen 
Energiefluss, der zum Teil durch Wärmefreisetzung im Abhitzekessel (Dampf-
erzeugung) wieder aus dem System abgeführt wird. 
 
Spaltprozess im Drehofen 
Mit den bei der Berechnung des Totalprozesses ermittelten Parametern für die 
Umsetzung von Eintragsstoffen wird der Spaltprozess im Drehofen berechnet. Es 
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wurden die gleichen Stoffeintragsmengen mit den dazugehörigen, beim Total-
prozess ermittelten effektiven Energieeinträgen eingesetzt. Variiert wurde dabei 
lediglich die Prozesstemperatur solange, bis die Prozessenthalpie die Wärmever-
luste des Drehofens von 0,149 GJ/h (siehe Tabelle 9-1) gerade kompensiert. Wie 
weiter unten zusammenfassend berichtet wird, betragen die Abweichungen 
zwischen den gemessenen und berechneten Temperaturen in Bezug auf die 
Betriebsmessungen in den meisten Fällen weniger als 10 % (siehe Tabelle 10-7). 
In vier Fällen, in denen die Stoff- und Energieeinträge (aus Sicht der Rechnung) 
nicht optimal waren, sind die Abweichungen größer. 
 
Nachverbrennung 
Die Berechnung der Stoff- und Energieumwandlungen in der Nachverbrennung 
erfolgte in konsekutiver Folge zum Spaltprozess. Die im Drehofen produzierte 
Gasphase bei berechneter Temperatur wurde komplett zusammen mit allen Luft- 
und Sauerstoffeinträgen der Nachverbrennung zugeführt. Bei den Rechnungen 
wurde die Annahme getroffen, dass 90 % der im Drehofen gebildeten Masse von 
Feststoffprodukten, die durch Reaktion der in den Abfallsäuren enthaltenen 
Aschebestandteile entstanden sind, mit dem Koksgrus über das Doppelklappen-
system ausgetragen und zu 10 % der Nachverbrennung zugeführt werden. Für 
den Fall, dass mehr als 10 % des im Drehofen produzierten Staubes in die Nach-
verbrennung überführt werden, wird die Energiebilanz der Nachverbrennung 
praktisch nicht beeinflusst, da in nahezu allen Fällen die Energie des Staubes 
weniger als 0,03 % der Gesamtenergie beträgt. 
 
Bei allen Rechnungen wurde stets die gemessene Nachverbrennungs-Temperatur 
vorgegeben und vollständige Gleichgewichtseinstellung vorausgesetzt. Auch hier 
wurde gefordert, dass die Prozessenthalpie bei gegebener Prozesstemperatur die 
Wärmeverluste des Nachbrennkammersystems von 0,462 GJ/h gerade kompen-
siert (siehe Tabelle 9-1). Dabei wurde im Fall von Versuch B13, bei dem die 
„Seebildung“ im Drehofen beobachtet wurde, zusätzlich Kohlenstoff der Nachver-
brennung zugeführt. In allen anderen Fällen betrug die vom Drehofen zur 
Nachbrennkammer transferierte Kohlenstoffmenge 1 kg/h und weniger.  
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Abhitzekessel 
Im letzten Schritt der Rechnungen wurden die Produkte aus der Nachverbrennung 
dem Abhitzekessel zugeführt. Die Zusammensetzung der Gasphase wurde durch 
Analyse der Gasphase aus dem Abhitzekessel hinter dem Überhitzer (Gasanalyse 
Mess-Stelle 1), wo die Temperatur bei etwa 750 °C liegt, bestimmt. Zum Vergleich 
mit der Gasanalyse wurde die Zusammensetzung der Gasphase aus der 
Nachverbrennung nach Vermischung mit dort eintretender Falschluft (500 m3/h) 
berechnet. Wie in Tabelle 10-13 gezeigt wird, ergibt sich auch hier eine gute 
Übereinstimmung zwischen Rechnung und Messung.  
 
Für die Prüfung der praktischen Relevanz der Rechnungen ist die Verknüpfung 
des Energieeintrags in das Reaktionssystem mit der Energie des Produktgases, 
die gemäß der Energiebilanzforderung bei konstanten Wärmeverlusten im Ge-
samtreaktionssystem eine lineare Funktion sein muss, von Bedeutung. Deshalb 
wurde die Energie des in den Abhitzekessel eintretenden Gases in Bezug auf die 
Abkühlung auf 25 °C bei 1,013 bar ohne Veränderung der Zusammensetzung, 
jedoch unter Beachtung der in den Abhitzekessel insgesamt eintretenden Falsch-
luft von 3.000 m³/h, berechnet und mit dem effektiven und nominalen Energie-
eintrag in das Gesamtsystem verglichen. Darüber hinaus wurde auch die Wärme-
menge, ebenfalls unter Berücksichtigung der eintretenden Falschluft, berechnet, 
die bei der Abkühlung des Gases auf die Kesselaustrittstemperatur freigesetzt 
wird. Diese Wärmemenge ergibt die maximale theoretische Dampfproduktion.  
In allen Fällen zeigt sich, wie weiter unten gezeigt wird, der erwartete lineare Zu-
sammenhang zwischen dem effektiven Energieeintrag, der Gasenthalpie und der 
Dampferzeugung mit guter Korrelation (siehe Abbildung 10-2 bis 10-4).  
 
10.3 Prozessanalyse und Diskussion 
Im Folgenden werden zur Prozessanalyse die bei den Betriebsmessungen erfass-
ten Prozessdaten und die Ergebnisse der Berechnungen gegenübergestellt und 
erörtert. Die Zusammensetzungen der Eintragstoffe wurden bereits in Tabelle 10-1 
aufgeführt, die bei den Betriebsversuchen B1 bis B15 gemessenen Durchsatz-
mengen in Tabelle 10-2.  
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Nominaler und effektiver Energieeintrag 
Die Tatsache, dass die für den Prozess benötigte Energie hauptsächlich über die 
Säuren und heizwertreichen Abfälle zugeführt wird, lässt sich aus Tabelle 10-6 
ablesen. In dieser Tabelle sind zunächst für die 15 durchgeführten Versuche die 
mit den Abfallsäuren, dem Schwefel (fest, flüssig) und dem Altöl eingetragenen 
Energien E° für den Fall der vollständigen Umsetzung aufgeführt. Angegeben sind 
auch die Anteile dieser Stoffe am Gesamtenergieeintrag E°. Danach werden für 
alle Versuche die Energiebeträge E’ und der berechnete effektive Energieeintrag 
E* angegeben. Einbezogen in den Gesamtenergieeintrag E* wurde die durch den 
Koksabbrand im Drehofen in das Reaktionssystem eingetragene Energie, die bei 
den Prozessberechnungen bestimmt worden ist.  
 
So wurde z. B. bei Einsatz von Säureteer (Versuch B1 und B2), welcher nur 
teilweise umgesetzt wurde, der Energiebeitrag dieses Stoffes entsprechend redu-
ziert. Im Fall der Kapazitätsüberschreitung bei Versuch B13 wurde der Energie-
beitrag durch die Abfallschwefelsäure AS-NK H1 reduziert. Bei den Versuchen B6, 
B7, B9 bis B12 und B14, bei denen ein sehr mageres Brennstoff/Sauerstoff-
Verhältnis herrschte, wurden Energiebeiträge infolge der Verbrennung von 
Kohlenstoff aus dem Koksbett berücksichtigt. Mit diesen Korrekturen wurden die in 
Tabelle 10-6 mit E*Gesamt bezeichneten effektiven im Vergleich zu den mit E°Gesamt 
bzw. E’Gesamt bezeichneten nominalen Gesamtenergieeinträgen berechnet.  
 
Wie aus der Angabe des Anteils von Energieeinträgen aus Abfallsäure und 
heizwertreiche Abfälle am Gesamtenergieeintrag (nominal und effektiv) aus dieser 
Tabelle hervorgeht, wird etwa 60 bis 85 % des nominalen Gesamtenergieeintrags 
von Säuren (Abfallsäuren, heizwertreiche Abfallstoffe, Säureteer) bereitgestellt, 
d. h. die Abfallstoffe werden beim Grillo-Prozess energetisch genutzt. Beispiels-
weise wird bei Versuch B2 ein nominaler Energieeintrag von 22,14 GJ/h über die 
Säuren und 35,08 GJ/h über alle Einsatzstoffe zur Verfügung gestellt. Bei Versuch 
B4 werden über den nominalen Energieeintrag von 36,04 GJ/h sogar 30,06 GJ/h 
durch die Säuren eingebracht.  
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Abb. 10-1a zeigt die bei den Betriebsversuchen berechneten nominalen (E’) und 
effektiven Energieeinträge (E*) in den Gesamtprozess und die Energie der 
Produkte aus der Nachverbrennung. Die aus der Differenz von E’ und E* 
berechneten Werte der Koksproduktion und des Koksabbaus sind in Abb. 10-1b 
dargestellt.  
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Abbildung 10-1:  a) Nominaler und effektiver Energieeintrag in den Drehofen und die 
     Energie der Produkte aus der Nachverbrennung  
b)  Energie des im Drehofen anfallenden oder umgesetzten Kohlenstoffs 
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Stoff- und Energieumwandlungen im Drehofen und in der Nachbrennkammer 
Die Voraussetzungen und Ergebnisse der Prozessberechnungen zur Erfassung 
von Stoff- und Energieumwandlungen im Drehofen- und Nachbrennkammer-
System sind in Tabelle 10-7 und 10-8 zusammengefasst. Die Daten für die 
GasanalyseMess-Stelle GM1 im Abhitzekessel werden in Tabelle 10-9 
angegeben. In allen drei Tabellen sind die verfügbaren Betriebsdaten aufgeführt. 
Darin werden die vom Betrieb gemessenen und die berechneten Temperaturen 
am Übergang des Drehofens zur Zwischenkammer, die Temperaturen am Austritt 
der zweiten Nachbrennkammer und an der GasanalyseMess-Stelle 1 sowie die 
Prozessenthalpien aufgeführt. Wie daraus hervorgeht, wird bei allen Prozess-
Schritten die Energiebilanzforderung, dass der Absolutwert der Prozessenthalpie 
größer als der Wärmeverluste sein muss, erfüllt. Bei den Rechnungen wurde stets 
die gemessene Nachverbrennungstemperatur eingesetzt. Beim Drehofen wurde 
die Temperatur zur Erfüllung der Energiebilanzforderung variiert. Dies gilt auch für 
die Variation der Umsatzgrade von Eintragsstoffen. 
 
Die Mengen der Produktgase des Drehofens und der Nachverbrennung bis zur 
GasanalyseMess-Stelle 1 sind ebenfalls in dieser Tabelle angegeben. Darauf 
folgen die durch Rechnungen bestimmten Mengen an Rußanfall im Drehofen und 
an Kohlenstofftransfer vom Drehofen zur Nachverbrennung. Für die Prozess-
berechnungen wurden Drehofen und Nachbrennkammer als stationäre 
Fließreaktoren in Reihe geschaltet. Das Produktgas aus dem Drehofen wurde 
vollständig der Nachverbrennung zugeführt. Die im Drehofen gebildeten 
Aschebestandteile wurden zu 10 % mit dem Produktgas in die Nachverbrennung 
übertragen. Dies gilt in den meisten Fällen auch für den im Drehofen gebildeten 
Ruß. 
 
Eine Ausnahme bildet der Rußanfall im Drehofen infolge der Pyrolyse von heiz-
wertreichen Eintragsstoffen, die wegen Sauerstoffmangel oder aus kinetischen 
Gründen nicht vollständig umgesetzt worden sind. Der Rußanfall tritt besonders 
stark bei Einsatz von Säureteer (Versuch B1 und B2) auf. Dabei kommt es, im 
Gegensatz zu anderen Versuchen, auch zum Transfer von hohen Kohlenstoff-
mengen vom Drehofen zur Nachverbrennung. Zum Anderen kommt es bei einer 
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Reihe von Versuchen zum Koksabbrand infolge des hohen Sauerstoffeintrags 
(Luft und O2) bei geringem Brennstoffeintrag. 
 
In Tabelle 10-8 wurde auch die Energie der Produkte aus der Nachverbrennung 
∆H'NV angegeben, die wie folgt definiert wurde: 
 
][][ )(,,)25,,Pr NVTStaubGasCStaubGasodukteNV HHH ′−′=′ °−      (10-1) 
 
Diese Größe ist die bei der Abkühlung der Nachverbrennungsprodukte auf 25 °C 
freigesetzte Wärmemenge, unter der Voraussetzung, dass dabei keine 
chemischen Umwandlungen stattfinden.  
 
Diese Feststellungen folgen aus Berechnungen, bei denen verschiedene Para-
meter systematisch variiert worden sind, um die Forderungen der Energiebilanz 
bei Vorgabe der Nachverbrennungstemperatur zu erfüllen.  
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Dampfproduktion im Abhitzekessel 
Mit der Wärmefreisetzung bei der Abkühlung der Produkte aus der Nachverbren-
nung ist die betrieblich erfasste Dampfproduktion im Abhitzekessel verknüpft. Dies 
bietet eine zusätzliche Möglichkeit, die praktische Relevanz der Rechnungen zu 
prüfen. Der Betrieb erfasst nicht die Produktgasmenge aus der Nachverbrennung, 
sondern die Dampfproduktion im Abhitzekessel, in den die Gase aus der Nachver-
brennung zwecks Wärmenutzung eingeleitet werden. 
 
Das Speisewasser von 100 °C (ohne Dampfanteil) wird der Kesseltrommel 
zugeführt, über die Verdampfer des Abhitzekessels gepumpt und zur 
Kesseltrommel zurückgeführt. Nach der Trennung des Dampfanteils in der 
Kesseltrommel wird im Überhitzer des Abhitzekessels der Dampf bei 
durchschnittlich 33 bar auf 410 °C überhitzt. Dabei wird dem Überhitzer zusätzlich 
durch einen Erdgaskessel erzeugter Sattdampf zugeleitet. Die Betriebsparameter 
für die Dampferzeugung sowie die spezifischen Energiebeträge für die interne 
Dampferzeugung und für die Überhitzung des extern erzeugten Dampfes sind in 
Tabelle 10-10 angegeben. 
 
Tabelle 10-10: Parameter der Dampferzeugung; spezifische Energiebeträge für die Dampf-
erzeugung im Prozess (interne Dampferzeugung) sowie für die Überhitzung des 
extern erzeugten Dampfes 
 Druck Temperatur Enthalpie 
 [bar] [°C] [kJ/kg] 
Überhitzter Dampf 33 410 3.249,4 
Interne Dampferzeugung 
Speisewasser 1,013 100 419,0 
Energiebedarf: Speisewasser → überhitzter Dampf 2.830,5 
Extern erzeugter Sattdampf 
Sattdampf 35 242 2.802,7 
Energiebedarf: Sattdampf → überhitzter Dampf 446,7 
 
Der Energiebetrag, der für die Überführung dieses Sattdampfes in überhitzten 
Dampf benötigt wird, wird im Bilanzbezirk bereitgestellt und die Dampfproduktion 
auf der Grundlage der zuvor bestimmten Gasenthalpien berechnet. Die Prozess-
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daten für die Energienutzung zur Dampferzeugung und die Berechnungen dazu 
sind in Tabelle 10-11 zusammengefasst. 
 
In der Tabelle werden zunächst die Temperaturen aufgeführt. Das aus der Nach-
verbrennung in den Kessel einströmende Gas wird bis auf die Temperatur am 
Kesselaustritt abgekühlt. Daran schließen sich Angaben über die Mengen der 
durch den Kessel strömenden Stoffe an. Dabei tritt auch Falschluft von durch-
schnittlich 3.000 m3/h ein. Bei der Berechnung des im Abhitzekessel freigesetzten 
Wärmestroms Q ˙  AK wurde vorausgesetzt, dass im Abhitzekessel keine 
chemischen Reaktionen ablaufen. Damit gilt: 
 
][][ 25,)(,,)(,)(,, CLuftNVTStaubGasAKTLuftAKTStaubGasAKAK HHHHHQ °′+′−′+′=′∆−=&  (10-2) 
 
Darin bedeuten H' den Enthalpiestrom, TNV die Temperatur am Austritt der Nach-
brennkammer, TAK die Temperatur am Abhitzekesselaustritt. TAK wurde wie TNV 
bei allen Versuchen gemessen. Der Enthalpiestrom H' ist die Gesamtenthalpie der 
einzelnen Stoffströme. Die Enthalpieberechnungen wurden mit dem bei allen 
Prozessberechnungen eingesetzten Softwaresystem „equiTherm“ durchgeführt.  
 
Der so ermittelte Wärmestrom wird im Abhitzekessel für die Erzeugung von 
überhitztem Dampf genutzt. Außerdem wurde auch die bei Abkühlung des 
Abgases auf 25 °C freigesetzte Wärmemenge berechnet, die einen direkten 
Vergleich mit dem Energiebetrag ermöglicht, der der Reaktionsenthalpie einer 
fiktiven Reaktion der Einsatzstoffe bei 25 °C und 1,013 bar entspricht. 
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Vergleich der Rechenergebnisse mit den Betriebsdaten 
Für den Vergleich der Ergebnisse der Simulationsrechnungen mit den Betriebs-
daten werden die energetischen Größen vorangestellt. 
 
In Abbildung 10-2 ist ∆H'NV über die Gesamtenergieeinträge E° und E’ aufgetragen 
(siehe Tabelle 10-7). Wie der Abbildung zu entnehmen ist, steigt erwartungs-
gemäß die Energie der Produkte bei Zunahme des nominalen Energieeintrags an. 
Zwischen dem Energieein- und -austrag besteht allerdings nur ein schlechter 
linearer Zusammenhang. Für den Korrelationskoeffizienten R² konnte für E° nur 
ein Wert von 0,4696 bzw. für E’ immerhin ein Wert von 0,7283 bestimmt werden. 
Beispielsweise variieren bei einem Energieeintrag von 32 bis 35 GJ/h die 
Energieausträge der Nachverbrennung um ca. 6 GJ/h. Daraus folgt, dass bei der 
Spaltung von Abfallschwefelsäuren im Drehofen weitere Effekte berücksichtigt 
werden müssen. 
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Abbildung 10-2: Energie des Produktgases aus der Nachverbrennung in Abhängig-
keit von den nominalen Energieeinträgen E° und E’ 
a) E°: Energieeintrag bei vollständiger Umsetzung aller 
Eintragsstoffe mit den gemessenen Heizwerten 
b) E’: Energieeintrag bei vollständiger Umsetzung aller 
Eintragsstoffe mit den berechneten Heizwerten 
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Wie bereits notiert, beruht der Wert von E° auf den gemessenen Heizwerten der 
Eintragsstoffe. Im Falle von E’ wird zusätzlich die Energie der heizwertarmen 
Einsatzstoffe, deren Heizwerte nicht messbar waren, in den Gesamtenergieeintrag 
einbezogen. Wie bei E° wird auch bei E’ die vollständige Umsetzung der Einsatz-
stoffe vorausgesetzt.  
 
Im Gegensatz zur vorherigen Darstellung zeigt Abbildung 10-3 die bei der 
Abkühlung von Abgas und Staub aus der Nachverbrennung freigesetzte Wärme in 
Abhängigkeit von dem effektiven Energieeintrag E*. Erst bei dieser Auftragung 
wird die von der Energiebilanz geforderte lineare Abhängigkeit, im Unterschied zur 
starken Streuung in den vorherigen Darstellungen, mit guter Genauigkeit bestätigt. 
Dies ist eine Bestätigung dafür, dass die Energie der Produkte nicht von dem 
Gesamtenergieeintrag, sondern vom effektiven Energieeintrag E* abhängig ist. 
 
Im ersten Diagramm (10-3a) ist ∆H’NV über E* aufgetragen. ∆H’NV ist die bei der 
Abkühlung der Nachverbrennungsprodukte auf 25 °C freigesetzte Wärmemenge 
und repräsentiert damit die in der Kraftwerkstechnik häufig benutzte verfügbare 
Energie des in den Kessel einströmenden Gases mit Staubbeladung. Im vor-
liegenden Fall ist der energetische Beitrag des Staubes vernachlässigbar klein. 
Der Energieeintrag E* ist der Absolutbetrag der Reaktionsenthalpie der effektiv 
umgesetzten Eintragsstoffe bei Sauerstoffüberschuss, 25 °C und 1,013 bar. 
Sowohl ∆H’NV als auch E* sind fiktive Energiebeträge in Bezug auf Stoffum-
wandlungen unter wohl definierten Randbedingungen. Die in den Prozess effektiv 
eingetragene Energie stellt den Energiebetrag bereit, der für die Bildung von 
Reaktionsprodukten in bestimmten Mengen und bei bestimmten Temperaturen 
benötigt wird, wobei auch die Wärmeverluste im Reaktionssystem zu 
kompensieren sind. Im Falle der Aufheizung oder Abkühlung von inerten Stoffen 
ist die zum System zugeführte Energie gleich der von Produkten abzüglich der 
Wärmeverluste.  
 
Die numerische Auswertung der Rechenergebnisse zwischen dem Energieein- 
und -austrag in Abbildung 10-3a liefert die Funktion ∆H’NV = 0,8544 (E*) - 1,7413. 
Der Korrelationskoeffizient R² beträgt dabei 0,94, der hier als gut angesehen wird. 
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Daraus ist zu schließen, dass etwa 85 % von E* mit den Nachverbrennungs-
produkten aus dem Bilanzraum ausgetragen wird. Theoretisch entspricht das 
additive Glied von -1,74 den Wärmeverlusten, die bei den Berechnungen zu  
-0,611 MJ/h gesetzt wurden.  
 
Die Auftragung von Q ˙  AK über E* in Abbildung 10-3b liefert die Beziehung  
Q ˙  AK = 0,6827 (E*) - 3,6574. Nach dieser Beziehung werden also 68 % von E* im 
Kessel für die Dampferzeugung genutzt. Mit einem R² von 0,9233 kann ein 
ebenso guter linearer Zusammenhang wie für die Nachbrennkammer gezeigt 
werden. Auf Grund der Fehlerfortpflanzung ist der Wert R² für die Regressions-
gerade der Energiebilanz des Abhitzekessels kleiner als der entsprechende Wert 
für die Nachbrennkammer.  
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Einen erheblichen Beitrag für die Schwankungen in Abbildung 10-3 liefern die 
Versuche B10 und B11. Bei diesen Versuchen ergibt sich das Energieverhältnis 
α(E) = ∆H'NV / E* zu 0,74. Dieses Verhältnis ist bei allen anderen Versuchen 
Abbildung 10-3: a) Energie des Produktgases aus der Nachverbrennung und 
b) Energiebedarf für die Dampferzeugung 
jeweils in Abhängigkeit von dem effektiven Energieeintrag E* 
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größer und liegt im Mittel bei 0,8. Dieses mittlere Energieverhältnis konnte im Falle 
von Versuch B10 und B11 bei systematischer Variation der Rechenparameter 
nicht erreicht werden, auch nicht bei Zulassung von Koksabbrand. Bei diesen 
beiden Versuchen könnte E* durch zusätzlichen Eintrag von wasserstoffreichen 
Einsatzstoffen mit nicht zu kleinem Heizwert erhöht werden, was bedeutet, dass 
die Versuche durch vorherige Chargen beeinflusst wurden. 
 
In Abbildung 10-4 ist die berechnete theoretisch-maximale und vom Betrieb 
erfasste Dampfmenge über E* und Q ˙  AK aufgetragen. Erwartungsgemäß steigt die 
Dampfproduktion mit Zunahme von E* an, wobei der lineare Zusammenhang 
bestätigt wird. Die für den Fall der vollständigen Nutzung von ∆HNV berechnete 
Dampfmenge, die hier nur zum Datenvergleich dient, ist nicht von praktischer 
Relevanz.  
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Von praktischer Relevanz ist die Abhängigkeit der Dampfproduktion in Abhängig-
keit von Q ˙  AK, wobei die Zufuhr von extern erzeugtem Sattdampf berücksichtigt 
Abbildung 10-4: Dampfproduktion in Abhängigkeit von Energieeinträgen: 
a) E*: Effektiver Energieeintrag in den Drehofen 
b) QAK: Im Abhitzekessel bei Abkühlung des Abgases aus der Nach-
verbrennung freigesetzte Wärme  
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wird. Erwartungsgemäß liegen die berechneten Werte auf einer Geraden. Die 
berechneten Werte liegen im Hauptfeld der Betriebsdaten, wenn man den 
mittleren energetischen Wirkungsgrad von 96,7 % für die Nutzung von Q ˙  AK zur 
Dampferzeugung annimmt.  
 
Die Abweichungen zwischen der theoretisch möglichen sowie der betrieblich 
gemessenen Dampfmenge sind auf Fehlerquellen bei der Erfassung der Menge 
des überhitzen Dampfes zurückzuführen. Als mögliche Ursachen kommen 
Abweichungen bei der Bestimmung der Dampfmenge auf Grund vorhandener 
Schwankungen der Dampfproduktion, der Schwankungen der Temperatur um die 
vorgegebene Überhitzungstemperatur des Dampfes und der zugeführten 
Sattdampfmenge auf den Abhitzekessel in Frage. 
 
Die verschiedenen Wirkungsgrade bei der Energienutzung im Prozess sind in 
Abbildung 10-5 in Abhängigkeit von den Energieeinträgen dargestellt. Mit Aus-
nahme der Dampferzeugung im Kessel in Bezug auf Q ˙  AK sind die Wirkungsgrade 
auf den effektiven Energieeintrag E* bezogen. Auch bei Berücksichtigung des 
Energiebeitrags durch Zufuhr von extern erzeugtem Sattdampf werden beim 
Grillo-Prozess hohe energetische Wirkungsgrade erzielt.  
 
Der im Abhitzekessel erzeugte überhitzte Dampf wird über zwei Dampfmotoren 
von 33 bar auf ca. 4 bar entspannt. Dabei wird elektrischer Strom von durch-
schnittlich 850 kW erzeugt, was etwas mehr als 10 % der erzeugten Dampfenergie 
entspricht.  
 
Die Stoffmengenströme bei der Dampferzeugung und die dabei realisierten 
Energieumwandlungsgrade sind auch in der Tabelle 10-11 aufgeführt. Wie daraus 
hervorgeht, folgt die erzeugte Dampfmenge bei einzelnen Versuchen etwa dem 
Verlauf der Gasmengenströme und stimmt, abgesehen von einigen Ausnahmen, 
mit den Betriebsdaten gut überein. 
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Bemerkenswert ist der nahezu gleiche Wirkungsgrad von etwa 80 % beim 
Energietransfer von Einsatzstoffen auf die Produkte der Nachverbrennung, wobei 
die Versuche B10 und B11 Ausnahmen sind. Die Gründe für diese Abweichungen 
wurden weiter oben im Zusammenhang mit den Mengen und Energien der Spalt- 
und Nachverbrennungsprodukte erörtert. Die nahezu gleich bleibenden Energie-
umwandlungsgrade sind ein Beleg dafür, dass beim Grillo-Prozess bei geeigneter 
Regelung stationäre Betriebszustände erreicht werden, die bei einer konti-
nuierlichen Produktion notwendig sind. 
 
Mit der Unterscheidung zwischen dem nominalen und effektiven Gesamtenergie-
eintrag in den Drehofen lassen sich die Versuchsergebnisse durch die Prozess-
berechnungen gut beschreiben. Es ist also nicht der auf den Heizwerten der 
Einsatzstoffe basierende nominale Energieeintrag E°, sondern der wirksame Anteil 
des Gesamtenergieeintrages E* für den Spaltprozess maßgebend. 
 
Abbildung 10-5: Wirkungsgrade bei der Energienutzung:  
a) Dampfproduktion, QDampf,exp/QDampf,ber, 
b) Effektiver Energieeintrag und Energie des Produktgases aus der 
Nachverbrennung, HNV/E*,  
c) Effektiver Energieeintrag und Energie für die Dampfproduktion, 
QDampf,exp/E* 
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Temperatur im Drehofen und in der Nachbrennkammer 
Wie aus Abbildung 10-6 hervorgeht, variiert die Nachverbrennungstemperatur TNV 
trotz erheblicher Schwankungen im Energieeintrag in einem relativ schmalen 
Bereich von 1.000 bis 1.100 °C. Dies gilt ebenso für die gemessene Temperatur 
TDO,exp am Ausgang des Drehofens, die unabhängig vom Energieeintrag im 
Bereich von 950 bis 1.000 °C liegt, während die berechnete Temperatur TDO,ber für 
den Spaltprozess je nach Betriebsversuch stark schwankt.  
 
Bei den Rechnungen wurde für die Nachverbrennungstemperatur, wie oben er-
wähnt, der jeweilige Messwert eingesetzt. Die Mess- und Rechenwerte sind also 
voraussetzungsgemäß gleich. Die Abweichungen zwischen Mess- und Rechen-
werten bestehen nur bei den zum Drehofen zugeordneten Temperaturen. Diese 
Abweichungen in Bezug auf die Messwerte betragen in den meisten Fällen we-
niger als 10 %. Bei diesem Vergleich ist jedoch zu berücksichtigen, dass die 
Mess-Stelle nicht im Drehofen, sondern am Übergang vom Drehofen zur ersten 
Nachbrennkammer liegt, wo der Einfluss der Nachverbrennung nicht ausgeschlos-
sen werden kann.  
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Abbildung 10-6: Temperaturen in Drehofen und Nachverbrennung 
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Die Temperatur wird am Übergang zur Zwischenkammer gemessen, also an einer 
Stelle, wo viel Falschluft eingezogen und Sekundärluft zugeführt wird, die durch 
Reaktion mit den Gasen aus dem Drehofen (CO und H2) zur örtlichen 
Veränderung der Temperatur führen kann. Dabei kann man nicht eine spontane, 
vollständige Vermischung der Luft mit den Ofengasen erwarten. 
 
Beim Betrieb von Abhitzekesseln mit vorgeschalteter Nachverbrennung, wie sie 
hinter den CO- und H2-haltige Gase erzeugenden Schmelz- und Reduktions-
reaktoren eingesetzt werden, wurde häufig das Phänomen der Strähnenbildung 
beobachtet. Dadurch wurde die Nachverbrennung der Gase auf unterschiedlich 
große Reaktionsbereiche ausgedehnt. Die Prozesstemperatur im Drehofen muss 
also nicht notwendigerweise mit der Temperatur übereinstimmen, die an einem 
Punkt im Übergangsbereich vom Drehofen zur Zwischenkammer mit einem 
Thermoelement gemessen wird.  
 
Ein Sonderfall ist die unvollständige oder zeitverzögerte Umsetzung von Stoffen 
wie Teersäuren im Festbett des Drehofens, worauf im Folgenden und bei der 
Erörterung der unvollständigen Umsetzung von Stoffen im Drehofen eingegangen 
wird. 
 
Drehofentemperatur bei unvollständiger Umsetzung der Einsatzstoffe 
Bei den Versuchen B1 und B2, bei denen Säureteer eingesetzt wurde, ist die 
gemessene Temperatur am Ausgang des Drehofens um 100 bis 200 °C höher als 
die berechnete. Die Rechnung nach dem Totalprozess mit vorgegebener Nach-
verbrennungstemperatur führt in beiden Fällen zu Ergebnissen, die unter Wahrung 
der Energiebilanzforderung mit den übrigen Betriebsdaten gut übereinstimmen. 
Die berechnete Drehofentemperatur stimmt mit der gemessenen nur dann 
überein, wenn man bei der Rechnung über die vorgegebenen Eintragsmengen 
hinaus, also zusätzlich, Sauerstoff zum Reaktionssystem zuführt. Auf Grund eines 
Defektes der Steuerung des Austragsystems wurde dort zusätzlich Falschluft 
eingezogen, welche einen Anteil des Koksgruses in die Nachverbrennung mitriss. 
Daraus kann man schließen, dass in diesen Fällen die gemessene Drehofen-
temperatur infolge der Nachverbrennung an der Mess-Stelle erhöht worden ist.  
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Drehofentemperatur bei erhöhtem Energieeintrag 
Bei den Versuchen B14 und B15 sind die berechneten Temperaturen für den 
Drehofenprozess um etwa 144 und 146 °C höher als die gemessenen. Diese 
Versuche gehören zur Kategorie der Versuche mit höchsten Energieeinträgen.  
Mit den vorgegebenen Eintragsmengen von Einsatzstoffen und deren Energie-
inhalte liefert die Rechnung bei Erfüllung der Energiebilanzforderung eine 
Prozesstemperatur, die höher als die gemessene ist. Die sich daran an-
schließende Berechnung der Nachverbrennung und Gaskühlung im Abhitzekessel 
führt zur guten Übereinstimmung mit den Betriebsdaten. Dies gilt auch für die 
Rechenergebnisse für den Totalprozess. Wenn man annimmt, dass im Drehofen 
nur ein Teil der eingesetzten Sauerstoffmenge (etwa 60 %) an der Reaktion 
teilnimmt, stimmen die für diese Versuche berechneten Temperaturen mit den 
Messwerten überein. Daraus folgt, dass bei Versuchen mit hohem Energieeintrag 
die Oxidation der Brennstoffe im Drehofen nur in begrenztem Maße stattfinden 
kann und der Prozess zum Teil in die Nachverbrennung verlagert wird. Die Mess-
Stelle wird von einem Gasgemisch überströmt, in dem neben dem reduzierenden 
Ofengas auch freier Sauerstoff enthalten ist. Das bedeutet zugleich, dass bei 
Überschreitung der reaktiven und damit der thermischen Leistung des Drehofens 
die Reaktionen erst in der Nachverbrennung vervollständigt werden. Auf Grund 
der vorgegebenen Abmessungen und Formen der Reaktoren gibt es für das 
Drehofen-Nachbrennkammer-System eine obere Leistungsgrenze.  
 
Drehofentemperatur bei geringem Brennstoffeintrag 
Bei den Versuchen B6, B7, B9 bis B12 und B14 wird die Energiebilanzforderung in 
Bezug auf den Totalprozess erfüllt, wenn man Kohlenstoffabbrand aus dem 
Koksbett in Betracht zieht. Die Kohlenstoffmengen betragen 27 kg/h bei Versuch 
B12, 103 kg/h bei Versuch B11 und 75 bis 91 kg/h bei den Versuchen B6, B7, B9, 
B10 und B14 (siehe Tabelle 10-6). Bei diesen Versuchen, bei denen die 
Abfallsäuren vollständig umgesetzt werden, liegt ein Sauerstoffüberschuss vor, 
der zum Kohlenstoffabbau aus dem Koksbett führt. Das Koksbett fungiert als ein 
Brennstoffreservoir.  
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Der Versuch B14 ist im Anschluss an B13 durchgeführt worden, bei dem die 
„Seebildung“, also eine unvollständige Umsetzung heizwertreicher Stoffe, fest-
gestellt wurde. Bei B14 wurden diese Stoffe nicht mehr eingesetzt. Allerdings 
wurde dabei so wenig Brennstoff eingetragen, dass ein Sauerstoffüberschuss im 
Ofen realisiert wurde, was dann zum Abbau der im vorgelaufenen Versuch nicht 
umgesetzten Brennstoffelemente geführt hat. Diese Brennstoffreste wurden bei 
den Berechnungen zu Versuch B14 durch den festen Kohlenstoff repräsentiert. 
 
Gaszusammensetzung und SO2-Produktion 
In Tabelle 10-12 sind die berechneten Mengen und effektiven Zusammen-
setzungen der im Drehofen produzierten Gase der einzelnen Versuche 
zusammengestellt. Durch die Unterscheidung in die weiter oben beschriebene 
effektive und nominale Energiezufuhr zum Drehofen verändert sich die berechnete 
effektive Gaszusammensetzung zur nominalen. Daraus geht hervor, dass das aus 
dem Drehofen austretende Produktgas neben CO2 und SO2 bis zu 3,3 % an 
unverbrannten Bestandteilen wie CO, H2, S2 und S2O mitführt. Die bei den 
Messungen ermittelten CO-Konzentrationen in der Gasphase am Ausgang des 
Drehofens liegen oberhalb von 1000 ppm, dem Messbereichsendwert der 
Analysenküvette. Die Rechnungen bestätigen, dass aus dem Drehofen H2 
(ca. 0,7 %) und CO (ca. 0,3 %) in einer Gesamtmenge von bis zu 100 m3/h in die 
Nachverbrennung gelangen. Diese Gase, zusammen mit S2, S2O, COS und dem 
aus dem Ofen ausgetragenen Kohlenstoff (Ruß), besorgen in der Nachbrenn-
kammer durch Zufuhr von Sauerstoff und Luft den entscheidenden Energiebeitrag 
für die Nachverbrennung. Durch die Auswahl der Art und Mengen von Einsatz-
stoffen wird der Prozess so gesteuert, dass die erforderliche Gaszusammen-
setzung gewährleistet ist.  
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Im Abhitzekessel werden die Gase nach dem Passieren der Überhitzerrohrbündel 
analysiert. In Tabelle 10-13 sind die am Drehofenausgang und im Abhitzekessel 
gemessenen und für diese Positionen effektiven Gaskonzentrationen für CO2, SO2 
und O2 in Bezug auf trockenes Gas angegeben. Aufgeführt sind auch die 
Abweichungen zwischen den Messwerten und Rechenergebnissen der effektiven 
Gaszusammensetzung in Bezug auf die Messwerte. Durch die Berücksichtigung 
der effektiven Energiezufuhr stimmen die berechneten mit den gemessenen 
Gaskonzentrationen für CO2, SO2 und O2 besonders bei niedriger nominaler 
Energiezufuhr und Einsatz von Säureteeren besser überein. Die Messungen 
wurden mit Gasproben durchgeführt, die im Kessel bei etwa 740 bis 800 °C 
entnommen wurden. Für die gleichen Temperaturen wurden die Rechnungen 
ausgeführt. Dabei wurde angenommen, dass die in der Nachbrennkammer 
gebildeten Mengen von NO, SO2 und SO3 im Kessel nur geringfügig verändert 
werden. Die auf dem Weg von der Nachbrennkammer bis zu dieser Kesselposition 
in den Gasstrom eintretende Falschluftmenge kann nicht genau ermittelt werden. 
Bei den Rechnungen wurde diese Falschluftmenge zu 500 m3/h gesetzt. Am 
Schluss der Tabelle 10-13 sind die berechneten und gemessenen Mengen von 
SO2 angegeben, die gut übereinstimmen. 
 
Eine gute Übereinstimmung zwischen Messung und Rechnung ergibt sich bei der 
SO2-Produktion. Die berechnete Temperatur am Ausgang des Drehofens, die 
CO2-Konzentration im Drehofen sowie SO2-Konzentration im Abhitzekessel 
stimmen mit den Messwerten gut überein. Die mittleren Abweichungen in Bezug 
auf die Messwerte betragen weniger als 5 %. Größere Unterschiede zwischen den 
Mess- und Rechenwerten bestehen bei den SO2-Konzentrationen am Ausgang 
des Drehofens sowie den O2- und CO2-Konzentrationen im Abhitzekessel. Die 
mittlere Abweichung beträgt bei den SO2-Konzentrationen am Ausgang des 
Drehofens 6,35 %, bei den CO2-Konzentrationen 7,44 % und bei den O2-
Konzentrationen sogar 10,38 %. Die mittlere absolute Abweichung beträgt bei der 
letztgenannten Komponente jedoch nur 0,37 %. Die hohen Abweichungen bei den 
CO2- und O2-Konzentrationen im Abhitzekessel treten nicht bei den gleichen 
Versuchen auf. Die Abweichungen der einzelnen Komponenten sind damit 
voneinander unabhängig.  
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Mit der in Kap. 9 erwähnten Toleranz der Messwerte, bezogen auf den jeweiligen 
Messbereichsendwert, ergibt sich eine mögliche Abweichung für CO2 und SO2 von 
+/- 0,6 % sowie für O2 von +/- 0,1 %. Bei der CO2-Messung ist eine geringe 
Querempfindlichkeit zu Wasser zu beachten. 
 
Mit einer inzwischen neu installierten in-situ Diodenlaser-Gasmessung der Fa. 
Berndt wurden niedrigere O2-Werte und eine völlig andere Charakteristik im CO-
Emissionsverhalten festgestellt. Der jetzt über den Querschnitt des Ofens ge-
messene Sauerstoffwert liegt ca. 1,3 % niedriger als der durch das extraktive 
Verfahren bestimmte. Hierbei ist allerdings zu berücksichtigen, dass diese Mes-
sung vor den Überhitzern installiert ist. Unter dieser Voraussetzung und Beach-
tung der eintretenden Falschluft ist die Differenz ca. 0,3 %, d. h. die mittlere 
Abweichung zwischen den berechneten und gemessenen Werten ist geringer. 
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Unvollständige Umsetzung von Stoffen im Drehofen 
Abgesehen von Sonderfällen wird bei den Rechnungen der Endzustand der Stoffe 
durch die Gleichgewichtseinstellung unter den vorgegebenen Bedingungen be-
stimmt. Ein Sonderfall ist die Umsetzung von Säureteeren im Drehofen, ein weite-
rer die Überschreitung der Kapazität des Drehofens hinsichtlich der Stoff- und 
Energieumwandlungen. Bei größeren Eintragsmengen verzögert sich die Umset-
zung der Einsatzstoffe. In solchen Fällen sammeln sich die Stoffe im Koksbett, wo-
bei eine verstärkte Rußbildung bzw. „Seebildung“ stattfindet. Die Rußbildung im 
Drehofen wird durch kinetische Vorgänge bei der Verdampfung und Zersetzung 
von Säureteeren hervorgerufen, die „Seebildung“ durch unvollständige Umsetzung 
der Einsatzstoffe. Im Gegensatz dazu kommt es beim Einsatz von Säuren mit zu 
geringen Brennstoffanteilen, bzw. generell bei zu geringem Energieeintrag in den 
Drehofen, zum Abbrand von Kohlenstoff aus dem Koksbett. Auf die genannten 
Sonderfälle wird im Folgenden näher eingegangen.  
 
Rußbildung im Drehofen 
Um die anfallenden Rußmengen bei der Simulationsrechnung für den Spalt-
prozess im Drehofen zu berücksichtigen, wurde die Umsetzung von Kohlenstoff in 
den Einsatzstoffen (mit Ausnahme von Heizöl und festem Schwefel) in erster 
Näherung zu η(C) = 97,5 % festgelegt. In Bezug auf die hier vorgenommenen Ver-
suche beträgt der Mittelwert der im Drehofen verbliebenen Rußmenge 33 kg/h. Da 
der Koksgrusaustrag über das Doppelklappensystem erst zum Tragen kommt, 
wenn der Drehofen mit Koksgrus gefüllt ist, stimmt der Wert gut mit den Betriebs-
bilanzen überein. Hiernach werden von dem Drehofen im Jahresdurchschnitt etwa 
20 kg Ruß und ungefähr 10 kg Asche pro Stunde ausgetragen. 
 
Die Prozessrechnungen mit dem oben genannten Umsatzgrad von 97,5 % zeigen, 
dass selbst bei einem Sauerstoff/Brennstoff-Verhältnis von λ < 1 sowohl beim 
Altölbrenner als auch beim Flüssigschwefelbrenner sowie im Drehofen insgesamt 
fester Kohlenstoff nicht stabil ist. Der im Betrieb beobachtete Rußanfall muss 
daher als Folge von kinetischen Effekten im Drehofen betrachtet werden, wobei 
die Aufheizung, Verdampfung, Spaltung und Reaktion von Einsatzstoffen die 
Quelle der Rußbildung ist, welche besonders dann in Erscheinung tritt, wenn 
Prozessanalyse 
   
 
133 
Stoffe mit hohen Kohlenwasserstoffanteilen wie Teersäuren, heizwertreichen 
Abfällen und schwefelorganischen Verbindungen in großen Mengen eingesetzt 
werden. 
 
Grundsätzlich kann die Bildung von Ruß bei der Verdampfung und Zersetzung von 
unterschiedlichen Einsatzstoffen verschieden sein. Die Rußbildung ist eine Folge 
von Vorgängen im Drehofen, für die folgende Mechanismen in Betracht gezogen 
werden können: 
 
1. Rußbildung durch örtliche Löschvorgänge in der Ölbrennerflamme 
Die Ölbrennerflamme wird infolge der Kühlung auf Grund des direkten 
Kontaktes mit den Abfallschwefelsäuren und der Verdünnung mit dem 
Wasserdampf, der durch die Verdampfung des Wassers aus den Abfall-
schwefelsäuren im Ofen in großer Menge anfällt, örtlich gelöscht. Die in 
Kapitel 6 erwähnte Löschung der Flamme infolge des Abbaus der für den 
Fortgang der Verbrennung benötigten Radikale durch Reaktionen an der Wand 
ist auch an der Phasengrenze zum Koksbett möglich. 
2. Rußbildung durch schlagartige Erhitzung und Spaltung von kohlenwasserstoff-
haltigen Einsatzstoffen 
Die in den Ofenraum versprühten flüssigen Einsatzstoffe enthalten neben 
Wasser und Schwefelsäure auch organische Phasen in gelöster oder 
suspendierter Form in unterschiedlicher Menge. Diese organischen Phasen 
werden in dem durch die Verbrennung von Altöl und Schwefel ständig 
aufgeheizten Ofenraum schlagartig verdampft und zersetzt. Dabei wird Ruß 
gebildet. Der bei der Verdampfung von Abfallschwefelsäuren gebildete 
Wasserdampf führt einerseits zu einer lokalen Erniedrigung der Temperatur 
und andererseits zu einer lokalen Herabsetzung der Konzentration des freien 
Sauerstoffs. Dadurch wird die Verbrennung der Rußteilchen unter Ausbildung 
einer Flamme erschwert, die sich nur bei guter Vermischung von Brennstoff mit 
Sauerstoff und hohen Temperaturen voll entfalten kann. 
3. Rußbildung durch Pyrolyse 
Eine starke Rußbildung im Drehofen tritt besonders dann auf, wenn große 
Mengen von viskosen Teersäuren auf das Koksbett aufgegeben werden. In 
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diesem Fall kann die Rußbildung zum Teil als ein Ergebnis der Pyrolyse von 
Teersäuren angesehen werden. Die Rußbildung ist ebenfalls durch den 
Kontakt der Abfallsäuren mit dem Koksbett möglich, wobei neben der 
Verdampfung von Wasser eine Zersetzung von H2SO4 und organischen 
Fraktionen stattfinden kann. 
 
Würde die Rußbildung nach den ersten beiden Mechanismen erfolgen, müsste ein 
Großteil des Rußes mit der Gasphase ausgetragen und spätestens in der Nach-
brennkammer verbrannt werden. Die Geschwindigkeit der Gasströmung im Dreh-
ofen lässt sich zu etwa 1,8 m/s abschätzen. Bei dieser Geschwindigkeit können 
nicht alle Rußteilchen so weit nach unten absinken, dass sie dabei das Koksbett 
erreichen und sich dort ansammeln. Eine Abschätzung nach der Formel 
)3/()4(max GasRuß gdv ρξρ ⋅⋅⋅⋅⋅=  [44] zeigt, dass Partikel mit einem Durchmesser 
d > 178 µm sedimentieren können, wenn man die Dichte von Ruß zu 0,51 g/cm3 
und die von der Gasphase zu 0,37 g/cm3 setzt (für Staubteilchen unregelmäßiger 
Form ist die Widerstandszahl ξ = 1). 
 
Die Rußbildung nach den beiden ersten Mechanismen läuft hauptsächlich in der 
Flamme ab, wobei große Teilmengen der Brennstoff-Fraktionen aus heizwert-
reichen Stoffen wie Teersäuren und schwefelorganischen Verbindungen in 
Kontakt mit dem heißen Verbrennungsabgas bei Sauerstoffmangel zersetzt 
werden. Die bei der technischen Herstellung von Ruß mittels „Carbon-Black“-
Verfahren ablaufenden Reaktionen kommen für den Drehofen-Prozess auf Grund 
des niedrigen Temperaturniveaus nur teilweise zur Geltung. Die Rußbildung im 
Drehofen kann nur im räumlich kleinen Bereich der Brennerflamme stattfinden. Ein 
Verlöschen der Flamme im Drehofen wurde nicht beobachtet. 
 
Im Gegensatz dazu sind die Voraussetzungen für die Rußbildung durch Pyrolyse 
auf Grund hoher Wärmekapazität des Koksbettes und der Temperatur im Koksbett 
günstig. Das Koksbett kann genügend Wärme für den Ablauf von endothermen 
Reaktionen bereitstellen und die Temperatur im Koksbett ist niedriger als an der 
Flammenfront, aber hoch genug, um Zersetzungsprozesse in Gang zu halten. 
Ebenfalls ist die Löschung der Ölbrennerflamme an der Phasengrenze zum Koks-
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bett möglich. Außerdem sorgt das Koksbett für niedrige O2-Partialdrücke, so dass 
dort die Verbrennung der Rußteilchen nicht vollständig ablaufen kann. Damit kann 
das Koksbett als Hauptquelle der Rußbildung angesehen werden.  
Diese Überlegungen stehen in Übereinstimmung mit den Beobachtungen im 
Betrieb. So wird bei den Versuchen B1 und B2, bei denen Säureteer eingesetzt 
wurde, eine starke Rußproduktion beobachtet. Wie in Abbildung 3-1 schematisch 
dargestellt, werden diese energiereichen, zähen Massen mit hohen Anteilen an 
Kohlenwasserstoffen nicht in den Drehofen versprüht, sondern direkt auf das 
Koksbett aufgegeben. Dabei kann im Vergleich zu dispergierten flüssigen Einsatz-
stoffen (Säuren, Altöl, flüssiger Schwefel) nur ein geringerer Teil der pro Zeit-
einheit eingesetzten Säureteere während der Aufenthaltszeit im Gasraum an den 
Umsetzungen teilnehmen. Abbildung 10-7 zeigt eine Aufnahme der aus dem 
Drehofen ausgetragenen Rußpartikel. Die mittlere Partikelgröße wurde zu 
1,06 mm bestimmt. 
 
 
 
 
Abbildung 10-7: Partikel aus dem Koksbett 
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Thermodynamische Voraussetzungen für die Rußbildung sind im Koksbett 
gegeben. Im Gegensatz zum freien Gasraum des Drehofens herrschen im 
Koksbett Temperaturen und O2-Partialdrücke vor, bei denen der feste Kohlenstoff 
auch thermodynamisch stabil ist. Die Bildung von festem Kohlenstoff kann dabei 
durch einen Zersetzungsprozess im Anschluss an die Verdampfung der wässrigen 
Phasen realisiert werden. In Kontakt mit der Brennerflamme werden die gerade in 
den Ofen eingetragenen Einsatzstoffe einer intensiven Wärmezufuhr ausgesetzt 
und dabei aufgeheizt. Dies führt nach meiner Vorstellung zu einer raschen 
Abdampfung des Wassers und der Zersetzung von Schwefelsäure zu SO2, O2 und 
H2O. Das hauptsächlich aus Wasserdampf bestehende Abgas verlässt den 
Brennfleck, wo die Temperatur weit unter die der Flammentemperatur absinkt. Die 
Brennstoffphasen werden dabei nur zum Teil umgesetzt; sie werden in die Tiefe 
der Koksbettschüttung im rotierenden Ofen gebracht, wo sie unter 
Sauerstoffmangel nachreagieren. Damit wird die Stabilität von Ruß erreicht, d. h. 
die Bildung von Koks ermöglicht. Die Gaszusammensetzung ergibt sich durch 
Folgereaktionen, die am Austritt des Drehofens vervollständigt werden. Die 
weitere Umsetzung wird in der Nachbrennkammer abgeschlossen, wo höhere 
Sauerstoffpotenziale herrschen.  
 
Aus diesen Überlegungen folgt auch, dass das Koksbett im Drehofen nicht nur als 
Wärmeträger, Aschesammler oder Reaktionsraum dient, sondern auch als 
Energiespeicher fungiert. Das Koksbett im Drehofen fungiert also als ein Reservoir 
für Verbrauch und Aufnahme von festem Kohlenstoff, der in Prozessperioden mit 
fehlendem Reduktionsmitteleintrag oder erhöhtem Sauerstoffüberschuss ver-
braucht werden kann, wobei die Prozesstemperatur dann ansteigt und das Koks-
bett durch Abbrand abgebaut wird. Durch die Steuerung der Rußbildung, durch 
Zugabe kohlenstoffreicher Einsatzstoffe kann die Umsetzung nachfolgender ener-
giearmer Einsatzstoffe positiv beeinflusst werden. Durch Lieferung und Aufnahme 
von festem Kohlenstoff gleicht das Koksbett den Prozess sowohl stofflich als auch 
energetisch in gewollter Richtung aus, d. h. auch bei nicht optimierten 
Verhältnissen von Eintragsmengenströmen kann der Prozess stabil betrieben 
werden.  
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Die Berechnungen unter Berücksichtigung von Einschränkungen in der Um-
setzung von Eintragsstoffen und die Einbeziehung des Koksabbrandes im Dreh-
ofen und des Kohlenstofftransfers zur Nachverbrennung führen zu Produktgasen, 
deren Mengen und Zusammensetzungen mit den Messwerten aus Betriebs-
versuchen befriedigend bis gut übereinstimmen. In Tabelle 10-13 sind die Rechen-
ergebnisse den Messwerten gegenübergestellt. Die Rechnungen mit verminderter 
Umsetzung des Säureteers bei Versuch B1 und B2 führen zu einer starken Ruß-
bildung, wovon ein Teil der Nachverbrennung zugeführt wurde. Der Koksgrusanfall 
stimmt gut mit den Messungen während der Versuche B1 und B2 überein. 
 
Ansammlung von flüssigen Phasen im Drehofen 
Neben der unvollständigen Umsetzung von Säureteeren kann es auch zu einer 
Teilumsetzung von Abfallsäuren im Drehofen kommen. Die Beobachtung der An-
sammlung einer flüssigen Phase im Drehofen, die auf eine verzögerte Umsetzung 
zurückzuführen ist, tritt ein, wenn die Kapazität des Drehofens hinsichtlich der 
Stoff- und Energieumwandlungen überschritten wird. Diese Erscheinung wird als 
„Seebildung“ bezeichnet (siehe Abb. 10-8). Ein Beispiel dazu ist der Versuch B13, 
bei dem die Säure AS-NK H1 mit 3.010 kg/h (bei einer Eintragsmenge von 
insgesamt 8.590 kg/h) eingesetzt wurde. Mit 41,47 GJ/h liegt der nominale 
Gesamtenergieeintrag (E°) deutlich höher als bei allen anderen Versuchen (siehe 
Tabelle 10-7). Bei der visuellen Beobachtung des Ofenraumes wurde während 
dieses Versuches das Auftreffen von Flüssigkeitstropfen der Abfallsäuren an der 
Ofenwand auf Grund der Dampfbildung erkannt. 
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Die „Seebildung“ ist letztlich eine Folge des Abbruchs der miteinander 
gekoppelten Reaktionen, die für die vollständige Umsetzung der Flüssigkeits-
tropfen durch Aufheizung, Verdampfung, Zersetzung und Verbrennung notwendig 
sind. Die Verdampfung der Tropfen bleibt unvollständig, wenn die Wärmezufuhr zu 
Flüssigkeitstropfen zu klein ist oder die Wärmefreisetzung durch Verbrennungs-
reaktion in der Peripherie der Tropfen zu schwach ist. Letzteres ist vergleichbar 
mit dem Löschen einer Flamme nach dem in Abbildung 5-1 skizzierten Schema 
von Frank-Kamenetzki.  
 
Dazu wird hier die von Dryer [73] erörterte Darstellung von Law [74, 75] 
herangezogen (siehe Abbildung 10-9), die eine Modifikation der Abbildung 5-1 von 
Frank-Kamenetzki ist. Darin wird die Geschwindigkeit der Verbrennung eines 
Brennstofftropfens in Kopplung mit der Verdampfung in Abhängigkeit von der 
Damköhler-Zahl Da dargestellt.  
Abbildung 10-8: Seebildung im Drehofen 
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Diese für Verbrennungsprozesse charakteristische Kennzahl bringt das Verhältnis 
der Aufenthaltszeit des Brennstoffs in der Reaktionszone zur Reaktionszeit (in 
welcher der Brennstoff verbrannt wird) zum Ausdruck und wird definiert durch: 
 
( )( ) rtDdDa 42=          (10-3) 
 
Darin ist d der Tropfendurchmesser, D der Diffusionskoeffizient für die Gasspezies 
und tr die Reaktionszeit. Wird bei den gegebenen Bedingungen für die Reaktion 
und für den Stoff- und Wärmetransport ein Zustand herbeigeführt, in dem 
Da = Daext ist, so kommt der Prozess zum Stillstand. Dies wird offensichtlich im 
Drehofen in Sonderfällen, wie bei der Verbrennung von Flüssigschwefel bei 
geringem Sauerstoffangebot und bei der Spaltung von Abfallsäuren bei 
Überschreitung der Leistungsgrenze des Reaktors, realisiert.  
 
Abbildung 10-9: Die charakteristische S-Kurve für Verdampfung und Verbrennung 
eines Brennstofftropfens nach Dryer [73] und Law [74, 75]. 
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Bei der Verdüsung über Hohlkegeldüsen entstehen offensichtlich auf Grund der 
Zusammensetzung der Säure AS-NK-H-1 keine feinen Tropfen durch Mikro-
explosionen. Es wurden Versuche mit einer Zweistoffdüse der Firma DUMAG [82] 
durchgeführt, welche einen sehr viel feineren Sprüh erzeugt, als die Verdüsung 
über Hohlkegeldüsen. Bei diesen Düsen wurde keine Seebildung im Drehofen 
beobachtet. Es konnten ähnliche Säuredurchsätze bei vermindertem Ölverbrauch 
gefahren werden.  
 
NOx-Anteil im Abgas 
Wie in Kapitel 2 notiert, werden bei Einsatz von Sauerstoff durch die Reduzierung 
des Stickstoffeintrages hohe SO2-Konzentrationen im Produktgas realisiert. 
Allerdings tritt dabei auf Grund hoher Temperaturen, die bei der Nachverbrennung 
erreicht werden, eine verstärkte Stickoxidbildung auf. Das geht auch aus 
Untersuchungen bei Hoechst [32] hervor. Bekanntlich werden für die Bildung von 
Stickoxiden drei verschiedene Mechanismen angeführt [83 - 86]: 
 
• Thermische NO-Bildung  
• Prompt-NO-Bildung 
• Brennstoff-NO-Bildung 
 
Zur Reduzierung der Stickoxide können sowohl prozessintegrierte Maßnahmen, 
sogenannte Primärmaßnahmen, wie Luftstufung, Abgasrezirkulation und Mager-
verbrennung, als auch sogenannte Sekundärmaßnahmen, wie selektive 
katalytische Reduktion (SCR) oder selektive nicht katalytische Reduktion (SNCR), 
getroffen werden. 
 
Beim Grillo-Prozess wird der Drehofen unter reduzierenden Bedingungen bei 
maximalen Temperaturen unterhalb 1.000 °C gefahren. Dabei bleibt die Stickoxid-
bildung in der Regel aus [87]. Bei der Nachverbrennung wird die Verbrennungsluft 
stufenweise über zusätzliche Sauerstoff- und Luftdüsen vor und in den Nach-
brennkammern zugeführt. Dabei liegt die Temperatur in den Nachbrennkammern 
in der Regel im Bereich von 1.080 bis 1.150 °C. Die NOx-Gehalte im Abgas liegen 
unterhalb des gesetzlich geforderten Grenzwertes von 200 ppm. Auf Grund der 
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vorgegebenen, engen Temperaturfahrweise des Prozesses konnte keine 
eindeutige Temperaturabhängigkeit der Stickoxidbildung festgestellt werden. Wie 
Abbildung 10-10 zeigt, deuten die Messwerte zwar auf eine Erhöhung der NOx-
Konzentration mit dem O2-Gehalt in der Gasphase und der Nachverbrennungs-
temperatur an, allerdings in sehr starker Streuung. Diese Abbildung macht aber 
deutlich, dass die NOx-Bildung durch den Einsatz von Flüssigschwefel nicht 
beeinflusst wird. 
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SO3-Anteil im Spaltgas 
Beim Grillo-Prozess dient die Nachverbrennung unter anderem der vollständigen 
Oxidation von Schwefel und so der Verhinderung des Zutritts von gasförmigem 
Elementarschwefel zum Produktgas. 
 
In Kapitel 7 wurde die Thermodynamik der Reaktionen im System S-O unter 
Einbeziehung aller Komponenten erörtert. Daraus geht eindeutig hervor, dass die 
Verbrennung des Schwefels bei Sauerstoffüberschuss bei Temperaturen von 
1.100 °C zur Bildung von SO2 führt. Dabei beträgt die Gleichgewichts-
Abbildung 10-10: NOx-Gehalte im Produktgas in Abhängigkeit von der O2-Konzentration 
und Temperatur in der Nachbrennkammer. 
▲: Betrieb mit Ölbrenner 
: Betrieb mit Flüssigschwefelbrenner 
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konzentration von SO3 im Produktgas (unter 1,013 bar), wie aus Abbildung 7-8 
hervorgeht, etwa 2 Vol.-%. Eine Besonderheit bei der Oxidation von reinem 
Schwefel ist, dass der Anteil von SO3 bei diesem Prozess sehr viel höher ist (um 
ungefähr 20 %) als bei der Verbrennung von schwefelhaltigen Komponenten bzw. 
schwefelhaltigen Brennstoffen. Generell gilt, dass die Schwefeltrioxidkonzentration 
höher als der eigentliche Gleichgewichtswert ist, welcher aus der Reaktion  
SO2 + ½ O2 = SO3 zu erwarten wäre [88].  
 
Einerseits wird dieses Gas im Abhitzekessel bis auf Temperaturen von etwa 
350 °C abgekühlt, wobei die Gleichgewichtskonzentration von SO3 bis auf  
20 Vol.-% ansteigt, andererseits läuft die Oxidation von SO2 zu SO3 bekanntlich 
nur in Gegenwart von Katalysatoren ab. Im Abhitzekessel kann zwar eine teilweise 
Oxidation von SO2 zu SO3 stattfinden, ohne jedoch die Umsätze wie bei der 
Kontaktkatalyse bei der Schwefelsäureherstellung zu erreichen.  
 
Bei der Abkühlung von Produktgasen aus der Röstung von Metallsulfiden kommt 
es in manchen Fällen zur Bildung von Metallsulfaten im Temperaturbereich von 
750 bis 500 °C. Allerdings werden in Röstgasen erhebliche Mengen von 
Metalloxiden wie Fe2O3 mitgeführt, die katalytisch die Sulfatbildung über die SO2-
Oxidation zu SO3 bewirken können. In Abhitzekesseln von Müllverbrennungs-
anlagen (MVA) beträgt der SO3-Gehalt am Kesselausgang (200 bis 300 °C) etwa 
5 % des SO2-Anteils. 
 
Beim Vergleich der im Produktgas gemessenen SO3-Konzentrationen mit thermo-
dynamischen Gleichgewichtswerten muss der Gleichgewichtsbezug eindeutig 
definiert sein. Nach unseren Berechnungen beträgt der SO3-Gehalt im Produktgas 
aus der Nachverbrennung im Mittel 0,15 Vol.-% bei einem mittleren O2-Gehalt von 
2 Vol.-%. Dieser SO3-Gehalt ist kleiner als die bei der Verbrennung des reinen 
Schwefels mit O2 berechnete Konzentration von 2 Vol.-%. Die im Kessel 
gemessene O2-Konzentration beträgt im Mittel 3,4 Vol.-%. Die gemessenen und 
berechneten SO2-Konzentrationen im Kessel ergeben Mittelwerte von 14,9 und 
13,7 Vol.-%. Alle Werte beziehen sich auf H2O-freies Gas. Die berechneten Werte 
von SO3 und O2 im Produktgas aus der Nachverbrennung zeigen einen Anstieg 
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der SO3-Konzentration mit der von O2, allerdings bei großer Streuung. Dabei ist zu 
berücksichtigen, dass die Nachverbrennungstemperatur und der SO2-Gehalt im 
Produktgas stark schwanken. 
 
Bei Verbrennungsuntersuchungen [89] wurde festgestellt, dass bei fetten 
Gemischen (λ<1) praktisch kein SO3, jedoch neben Schwefeldioxid auch 
Hydrogensulfid, Carbonylsulfid und elementarer Schwefel gebildet werden. Die 
SO3-Konzentration im Produktgas beträgt bei sehr mageren Gemischen einige 
Prozent der SO2-Konzentration. Bei stöchiometrischen Konzentrationen bis zu 
1 Vol.-% Überschuss an Luft wird die SO3-Konzentration stark erhöht. Bei einer 
weiteren Erhöhung der Verbrennungsluft, wobei die Temperatur erniedrigt und die 
Abgasmenge erhöht wird, geht die SO3-Konzentration zurück. Diese Resultate 
ergaben sich sowohl bei reinen Schwefelbrennstoffen als auch bei Kohlen-
wasserstoffen, zu denen geringe Mengen von Schwefel oder SO2 hinzugefügt 
wurden [90].  
 
Die zur Bestimmung des SO3-Anteils im Spaltgas durchgeführten Messungen 
ergaben einen SO3-Anteil, bezogen auf die SO2-Konzentration im Spaltgas, von 
0,7 % bis 2,5 %. Wie Abbildung 10-11 zeigt, nimmt dabei die SO3-Konzentration 
mit dem Sauerstoffgehalt im Spaltgas zu. Die Schwefelbrenner wurden bei diesen 
Tests jeweils stöchiometrisch gefahren.  
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10.4 Ausblick 
Die im Rahmen der Arbeit gewonnenen Erkenntnisse wurden teilweise direkt 
umgesetzt. So wurde der Brenner für die Verbrennung des Flüssigschwefels 
optimiert. Die Nachbrennkammer und der Abhitzekessel des Ofens wurden 
teilweise eingehaust und die Reinigungsöffnungen besser abgedichtet, um 
Falschlufteintritte, insbesondere im Abhitzekessel, zu minimieren. Hierdurch wird 
eine Erhöhung sowohl des Durchsatzes als auch der Dampfproduktion erwartet. 
Für die Zukunft ist die vollständige Einhausung der Nachbrennkammern und des 
Abhitzekessels geplant und eine weitere Optimierung der Brenner sowie der 
Verdüsung der Abfallsäuren vorgesehen. 
 
Um eine repräsentativere Gasmessung zu erhalten, wurde eine in-situ-Dioden-
lasermessung für CO und O2 installiert, welche die Gasströmung über den 
gesamten Querschnitt des Abhitzekessels erfasst. Auch für CO2 soll diese Mess-
Einrichtung installiert werden. Für SO2 wird bislang keine neue Messmethode 
Abbildung 10-11: SO3 Anteil im Spaltgas in Abhängigkeit vom Sauerstoffanteil 
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angeboten. Bei der vorher praktizierten Extraktionsmethode konnte nur eine 
punktuelle Messung vorgenommen werden, wobei Fehler aufgrund der 
Strähnenbildung bei der Verbrennung auftreten konnten. Bei diesen ergab sich 
eine „Totzeit“ von ca. zwei Minuten. 
 
Auf der Grundlage der hier durchgeführten Prozessanalyse werden für die 
Anlagenfahrer Kennwerte zur Ofenfahrweise erstellt und so die Verbrennung 
verbessert (Lambda-Werte für Brenner, Ofen, Koksproduktion). Ferner sollen 
durch weitere Analyse aller Einsatzstoffe und einer Kombination der Ofenregelung 
mit einer Fuzzy-Logik die Vorhersage der Verbrennung und Vorgabe von Einsatz-
stoffen bzw. -mengen verbessert werden. 
 
Die Einbeziehung der Dampfproduktion in die Prozessanalyse hat zur Optimierung 
der Regelung des Speisewassers zur Kesseltrommel geführt. Die bisherige 
Regelung der Dampfproduktion über die Verdampfer des Abhitzekessels war zu 
träge und führte zu Schwankungen um bis zu 1,5 Tonnen. Mit einer neu zu 
installierenden Dampfturbine mit höherem Wirkungsgrad soll die Stromerzeugung 
auf ca. 1.100 kW gesteigert werden. 
Zusammenfassung 
   
 
146 
11 Zusammenfassung 
Beim Grillo-Verfahren wird durch Verbrennung von festem und flüssigem Schwefel 
sowie Spaltung von Abfallschwefelsäuren und Teersäuren in einem Drehofen in 
Kopplung mit Nachbrennkammer und Abhitzekessel Schwefeldioxid produziert.  
 
In der vorliegenden Arbeit wurden die im Drehofen ablaufenden Reaktionen, 
insbesondere die Verdampfung und Verbrennung von Flüssigschwefel und die 
Spaltung von Abfallsäuren nach thermodynamischen und reaktionskinetischen 
Methoden, untersucht. Anschließend wurden die Stoff- und Energieumwandlungen 
im Drehofen-Nachbrennkammer-Abhitzekessel-System mit Hilfe von Prozess-
berechnungen erfasst und mit den Messergebnissen aus Betriebsversuchen 
verglichen.  
 
Ein Schwerpunkt der Arbeit ist die Beschreibung der Kinetik der Verdampfung, 
Verbrennung und Spaltung von Flüssigschwefel und Abfallsäuren. Hierzu werden 
zunächst die Eigenschaften und Eintragsbedingungen bei der Versprühung dieser 
Stoffe in den Drehofen beschrieben. Darauf folgt die Berechnung der Größe von 
Flüssigkeitstropfen, die durch Verdampfung, Spaltung und Verbrennung 
umgesetzt werden.  
 
In Kapitel 4 werden die Umwandlungen von Flüssigkeitstropfen erörtert, die sie 
nach Eintritt in einen heißen Gasraum durch Aufheizung, Verdampfung, Spaltung 
und Verbrennung erfahren. Dabei werden Beziehungen zur Beschreibung des 
zeitlichen Ablaufs dieser Phänomene an einem Einzeltropfen abgeleitet. Dazu 
gehört auch das Modell für die Verdampfung und Verbrennung eines flüssigen 
Brennstofftropfens unter Nutzung der von Spalding eingeführten Vereinfachungen. 
Im Anschluss daran werden die bei der Verbrennung von Tropfenkollektiven 
auftretenden Reaktionstypen beschrieben. 
 
Die Beschreibung der Gesamtkinetik von Verbrennungsprozessen einschließlich 
der Zündung führt über Beziehungen zu Stoff- und Wärmetransportvorgängen und 
chemischen Reaktionen in Kopplung mit Erhaltungsgleichungen zu einem Satz 
von partiellen Differentialgleichungen, die numerisch unter Einsatz von Computern 
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lösbar sind. Hier wird in Kapitel 5 lediglich die analytische Lösung von Frank-
Kamenetzki wiedergegeben, die die Verbrennungskinetik und die Ausbreitung der 
Flammenfront unter vereinfachten Bedingungen beschreibt. 
 
Ein mit der Verbrennung von Kohlenwasserstoffverbindungen verbundenes 
Phänomen ist die Rußbildung, die im Drehofen nahezu immer stattfindet und so 
zur Aufrechterhaltung des Koksbettes beiträgt. In Kapitel 6 werden die Gründe für 
die Rußbildung infolge der partiellen Vergasung von kohlenstoffreichen festen 
oder viskosen Einsatzstoffen (Teersäuren) und die unvollständige Umsetzung von 
gasförmigen und flüssigen Brennstoffen beschrieben. 
 
In Kapitel 7 werden die Thermodynamik und Kinetik der Verdampfung und 
Verbrennung des Flüssigschwefels untersucht. Der Schwefel verdampft unter 
Bildung von Sx-Molekülen mit x = 1 bis 8, die Dampfzusammensetzung und 
Verdampfungsenthalpie ändern sich mit der Temperatur. Überschlägige 
Rechnungen zeigen, dass die Geschwindigkeit der Schwefelverdampfung unter 
Bildung von S2, S8 und Sx wesentlich höher als die Diffusionsgeschwindigkeiten 
der gasförmigen Schwefelspezies ist. Der zeitliche Ablauf der Verdampfung von 
Schwefeltropfen wird durch Kopplung der Verdampfungsgeschwindigkeit mit dem 
Wärmetransport unter Nutzung der Vereinfachungen von Spalding berechnet. 
Dabei zeigt sich, dass in Bezug auf die Zustände im Drehofen die Zeit für die 
Aufheizung von Schwefeltropfen etwa ein Zehntel der Verdampfungszeit beträgt.  
 
Die Verbrennung von Flüssigschwefel bei Unter- und Überschuss von Sauerstoff 
im Verbrennungsraum wird thermodynamisch eingehend analysiert. Damit sollten 
die Zustände bei unterschiedlichen Sauerstoff/Schwefel-Mengenverhältnissen 
simuliert werden. Dabei wurde gezeigt, dass die Verbrennung des flüssigen 
Schwefels bei Sauerstoffunterschuss auf Grund der Dissoziation von Schwefel-
polymeren nur bei Temperaturen unterhalb 600 °C exotherm ablaufen kann. Dies 
erklärt unter anderem das im Testbetrieb beobachtete Ausbleiben der Flamme bei 
starker Erniedrigung des Sauerstoffangebots im Flüssigschwefelbrenner. 
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Der Abbau von Schwefeltropfen durch Verbrennung mit Sauerstoff in Bezug auf 
die Zustände im Drehofen wird auf der Grundlage der in Kapitel 4 abgeleiteten 
Beziehungen nach dem Spalding-Modell berechnet. Dabei zeigt sich, dass 
innerhalb der Aufenthaltszeit der Tropfen, die im Drehofen etwa 1 s beträgt, nur 
die Schwefeltropfen mit einem Anfangsdurchmesser d ≤ 0,5 mm vollständig 
verbrannt werden können. Die Flüssigschwefeldüse wurde bereits so optimiert, 
dass das Tropfenspektrum diese Bedingung nunmehr erfüllt.  
 
Eine Kenngröße der Verbrennung ist die adiabatische Temperatur, die von der Art 
des Brennstoffs und des Oxidationsmittels sowie deren Mengenverhältnis 
abhängig ist. Die Berechnungen dazu bei Variation der Verbrennungsbedingungen 
zeigen, dass bei der Schwefelverbrennung eine kleinere Abgasmenge als bei Altöl 
gebildet und dabei eine höhere adiabatische Temperatur erreicht wird. Allerdings 
ist die in die Umgebung abgegebene Wärmemenge, d. h. der Absolutbetrag der 
Verbrennungsenthalpie bei Verbrennungstemperaturen unterhalb 2.800 °C bei 
Einsatz von Altöl größer als bei Einsatz von Schwefel.  
 
In Kapitel 8 wird die Spaltung von Schwefelsäure untersucht, welche die Haupt-
komponente der meisten Abfallsäuren ist. Dabei wird die Verdampfung eines 
Schwefelsäuretropfens, bestehend aus 70 % H2SO4 und 30 % H2O, nach dem 
Spalding-Modell berechnet. Nach diesen Rechnungen ergibt sich der maximale 
Tropfendurchmesser, der im Drehofen innerhalb von einer Sekunde vollständig 
verdampft zu 0,36 mm. Das ist wesentlich kleiner als der aus Eintragsbe-
dingungen berechnete mittlere Tropfendurchmesser von etwa 0,5 mm. Im 
Regelfall wird im Drehofen kein Auftreffen von Flüssigkeitstropfen an der Ofen-
wand beobachtet. Die Abfallsäuretropfen müssen ebenso wie der Flüssigschwefel 
vor dem Auftreffen auf die Ofenwand verdampft oder zersetzt sein. Auf Grund der 
voreilenden Wasserverdampfung in den Abfallsäuretropfen bei Gasraum-
temperaturen von 800 °C bis 900 °C wird geschlossen, dass im Drehofen die 
Voraussetzungen für die Zerspaltung von Abfallsäuretropfen infolge des als 
„Mikroexplosion“ bezeichneten Effektes gegeben sind. 
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Im Anschluss an die Erörterung der Einzelphänomene bei der Verdampfung, 
Spaltung und Verbrennung von Schwefel und Abfallsäuren wird der 
Gesamtprozess durch Erfassung von Stoff- und Energieumwandlungen und 
Produktzusammensetzungen in den sukzessive durchlaufenen Prozess-Schritten 
analysiert und den Betriebsdaten gegenübergestellt.  
 
In Kapitel 9 werden die Betriebsversuche erläutert, bei denen Temperaturen, 
Produktmengen und Gaszusammensetzungen an verschiedenen Anlagen-
positionen bei Variation der Art und Eintragsmenge von Einsatzstoffen gemessen 
worden sind.  
 
In Kapitel 10 werden die miteinander gekoppelten Prozessschritte mit Hilfe von 
Prozessberechnungen untersucht. Es handelt sich dabei um eine 
thermodynamisch gestützte halbempirische Prozesssimulation, wobei Drehofen, 
Nachbrennkammer und Abhitzekessel als in Reihe geschaltete, stationäre 
Fließreaktoren betrachtet werden. Eine Grundbedingung der Rechnungen ist die 
Erfüllung der Energiebilanzforderung unter Berücksichtigung der Wärmeverluste 
der Reaktoren. Es wird davon ausgegangen, dass die Nachverbrennungs-
reaktionen auf Grund hoher Temperaturen vollständig ablaufen und daher der 
stofflich-energetische Zustand der Produkte aus der Nachverbrennung thermo-
dynamisch berechnet werden kann. Die am Ausgang des Nachbrennkammer-
Systems gemessene Temperatur wird bei den Rechnungen als Prozess-
temperatur der Nachverbrennung eingesetzt. Im Abhitzekessel werden keine 
chemischen Umsetzungen, sondern nur Wärmeaustauschprozesse zugelassen.  
 
Im Falle des Drehofens werden auf der Grundlage von Energiebilanzforderungen 
bestimmte Einschränkungen hinsichtlich der Umsatzgrade von Eintragsstoffen wie 
Teersäuren eingeführt und die Beteiligung des Koksbettes an den Umsetzungen in 
Betracht gezogen. Damit zusammenhängend wird zwischen dem nominalen 
Gesamtenergieeintrag und dem effektiven Gesamtenergieeintrag in das 
Reaktionssystems unterschieden. Letzterer ergibt sich aus den Mengen und 
Heizwerten von Einsatzstoffen, die im Drehofen bei einer Charge tatsächlich um-
gesetzt werden. Davon betroffen sind hauptsächlich Teersäuren, die zeitverzögert 
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und damit unvollständig umgesetzt werden. Die Rechnungen zeigen weiterhin, 
dass bei Chargen, bei denen die Eintragsmengen von Einsatzstoffen und deren 
Proportionen nicht gut aufeinander abgestimmt sind, Phänomene wie 
Koksabbrand, Kohlenstoff-Transfer zur Nachverbrennung oder Flüssigkeits-
ansammlung im Drehofen auftreten. Dabei ergeben sich erhebliche Unterschiede 
zwischen den berechneten Prozesstemperaturen im Drehofen und den am 
Drehofenausgang gemessenen Temperaturen. Letztere schließen, wie die 
Rechnungen zeigen, den Einfluss einer teilweisen Nachverbrennung ein. 
 
Neben der Nachverbrennungstemperatur zählen die Menge und der Energieinhalt 
des Produktgases zur Kategorie von sicheren Prozessgrößen, die auch an Hand 
von stöchiometrischen Rechnungen ermittelbar sind. Da die Energie des Gases 
aus der Nachverbrennung zur Dampferzeugung genutzt wird, lässt sich auch die 
gemessene Dampfmenge mit Einschränkungen zur Prüfung der Ergebnisse aus 
den Prozessberechnungen heranziehen. Dies gilt auch für die SO2-Produktion und 
die am Drehofenausgang und im Kessel gemessenen Gaskonzentrationen.  
 
Bei konstant bleibenden Wärmeverlusten der Reaktoren muss die Energie des 
Produktgases aus der Nachverbrennung der Energieumwandlung im Drehofen 
direkt proportional sein. Diese Forderung wird in Bezug auf den effektiven 
Energieeintrag in den Drehofen gut erfüllt. Dies gilt auch für die Dampfproduktion, 
wobei die Abweichungen von der Linearität etwas größer sind, was auf 
Ungenauigkeiten in der Messung der Dampfmenge zurückzuführen ist. Dagegen 
lässt sich zwischen der Energie des Verbrennungsabgases und dem nominalen 
Gesamtenergieeintrag, der sich auf die vollständige Umsetzung aller Einsatzstoffe 
bezieht, kein gesicherter linearer Zusammenhang herstellen. Dies wird erst durch 
die Berücksichtigung der Reaktionseinschränkungen und Koksumsetzung im 
Drehofen erreicht, die durch die systematische Prozessanalyse erkannt werden 
konnten. Dabei hat sich auch gezeigt, dass das Koksbett im Drehofen nicht nur als 
Aschesammler, Wärmeträger und Reaktionsraum dient, sondern durch Aufnahme 
und Verbrauch von Kohlenstoff auch als Energiespeicher fungiert und damit den 
Prozessablauf auch bei Schwankungen in der Chargierung sichert.  
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Die am Ausgang des Drehofens und im Abhitzekessel gemessenen 
Gaskonzentrationen stimmen befriedigend bis gut mit den Ergebnissen aus den 
Rechnungen überein, bei denen die Zusammensetzungen aller Produkte aus dem 
Drehofen und der Nachverbrennung ermittelt worden sind. Die berechneten 
Mengen von SO2 sind in guter Übereinstimmung mit den Betriebsmessungen.  
Zusammenfassend kann man feststellen, dass der Spaltprozess im Drehofen, die 
Nachverbrennung sowie die Wärmenutzung im Abhitzekessel mit den hier 
aufgestellten Rechenmodellen recht gut beschrieben werden können. Durch die 
Optimierung der Flüssigschwefelverbrennung, basierend auf den Ergebnissen der 
Untersuchungen zur Verdampfung und Verbrennung von Flüssigschwefel, wurde 
der energetische Wirkungsgrad des Brenners entscheidend verbessert. Damit 
konnte der Einsatz von Altöl vermindert werden, wodurch Produktgasvolumina mit 
höheren SO2-Konzentrationen und eine Verminderung der CO2-Emissionen 
erreicht werden konnten. Die Prozessanalyse hat ermöglicht, durch Analyse aller 
Einsatzstoffe und betrieblich erfasste Messdaten, Kennwerte für die Fahrweise 
des Drehofens zu erstellen und damit die Prozesssteuerung zu verbessern. 
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Anhang 
Anhang A: Stoffparameter Öl – Flüssigschwefel 
Physikalisch-chemische 
Eigenschaften 
Altöl Flüssigschwefel 
Form flüssig flüssig 
Farbe schwarz gelb bis braun 
Geruch mineralöl-heizöltypisch stechend 
Siedepunkt 200 °C 444,7 °C 
Schmelzpunkt - 119,6 °C 
Flammpunkt > 61 °C 168 °C 
Zündtemperatur 220 °C 260 °C 
Dampfdruck 0,1 MPa (200 °C) 1,3 hPa (0 °C) 
Dichte (15 °C) 0,885 bis 0,91 g/cm³ 1,92 – 2,07 g/cm³ 
Heizwert 39 bis 41 MJ/kg 9,25 MJ/kg 
Oberflächenspannung 0,030 N/m 0,061 N/m 
Dyn. Viskosität 0,05 bis 0,2 Pa s  0,005 bis 100 Pa s 
 
 
Anhang B: Schwefel, chemische und physikalische Parameter 
Schmelzpunkt 
Sα rhombisch 
Sß monoklin 
Sγ perlmuttartig 
ideal   natürlich 
112,1 °C  110,2 °C 
119,6 °C  114,5 °C 
116,8 °C  103,4 °C 
Siedepunk 
Kritische Temperatur 
Kritischer Druck 
Kritische Dichte 
444,7 °C 
1040 °C 
117,5 bar 
0,403 g/ml 
Entzündungstemperatur von flüssigem 
Schwefel in Luft bei atmosphärischem 
Druck (je nach Messmethode) 
248 – 266 °C 
Entzündungstemperatur von staubförmi-
gem Schwefel 
235 °C 
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Dichte [g/mI] 
Rhombisch 
Monoklin 
Amorph 
 
2,07 
1,96 
1,92 
Dichte [g/ml] von flüssigem Schwefel 
 
bei 125 °C  1,7988 
bei 130 °C  1,7947 
bei 140 °C  1,7865 
bei 150 °C  1,7784 
Dampfdichte bei 444,6 °C und  
1,01325 bar 
3,64 g/l 
Dampfdruck [bar] 
Rhombisch S (20 – 80 °C):  
Monoklin S (96 –116 °C):  
Flüssig  S (120 – 325 °C):  
  S (325 – 550 °C):  
 
lg p = [11,664 – 5166/T]*0.981 
lg p = [11,364 – 5082/T]*0,981 
lg p = [14,7 – 0.0062238 T – 5405,1/T]*0,981  
Ig p = [7,43287 – 3263,2/T]*0.981 
Oberflächenspannung 
bei 120 °C 
bei 150 °C 
 
60,83 mN/m 
57,67 mN/m 
Atomvolumen [cm³/g-Atom] 
Rhombisch 
Monoklin 
 
15,5 
16,4 
Spez. Wärme [J/mol K] 
Rhombisch (24,9 – 95,5 °C):  
Monoklin (- 4,5 – 118,0 °C):  
Flüssig  (118,9 – 444,6 °C):  
Gasförmig S1 (25 – 1727 °C):  
Gasförmig S2 (25 – 1727 °C):  
 
cp = (3,58 + 6,24 * 10-³ T)*4,1868 
cp = (3,56 + 6,96 * 10-³ T)*4,1868 
cp = (5,4 + 5 * 10-³ T)*4,1868 
cp = (5,43 – 0,26 * 10-³ T – 0,27 * 10-5 T-
2)*4,1868  
cp = (8,54 + 0,28 * 10-³ T – 0,79 * 10-5 T-
2)*4,1868 
Umwandlungswärme  
Rhombisch -> Monoklin bei 95,5 °C  
 
12.527 J/g 
Schmelzwärme für 
rhombischen Schwefel bei 112,8 °C 
monoklinen Schwefel bei 118,9 °C 
 
49,823 J/g 
38,52 J/g 
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Lineare thermische Ausdehnung von 
rhombischem Schwefel bei 
0 – 13 °C 
13 – 50 °C 
50 – 78 °C 
78 – 97 °C  
97 – 110 °C   
 
 
4,567*10-5 
7,433*10-5 
8,633*10-5 
20,633*10-5 
103,2*10-5 
Daten aus: [Z40], [Z97] 
 
 
Anhang C: Koksgrus-Parameter 
Parameter Messverfahren Messwert Dimension 
Trockenrückstand DIN 38414 S02 74,1 – 99,0 % 
pH-Wert (wässrige 
Aufschlämmung) 
DIN ISO 10390 3,4 – 4,0  
Heizwert i.A. DIN 51900 T1/T3 11,93 – 15,57 MJ/kg 
Glühverlust bei 550 °C DIN EN 12879 (S 3a) 38,9 – 53,0 % TS 
TC (C-gesamt) DIN EN 13137 33,4 – 61,6 % TS 
EC (elementarer C) DIN EN 13137 32,1 – 61,6 % TS 
TIC (anorg. C) DIN EN 13137 < 0,1 – 3,01 % TS 
TOC (org. C) DIN EN 13137 < 0,5 – 0,77 % TS 
Asche DIN 51719 21,2 – 46,7 % 
Elektrische Leitfähigkeit1) DIN EN 27888 (C 8) 6,32 – 14,1 mS/cm 
Schüttdichte  0,51 g/cm³ 
Siebanalyse    
> 2,000 mm   5,9 – 11,8 % 
> 1,000 mm   18,2 – 42,8 % 
> 0,500 mm   26,2 – 29,4 % 
> 0,250 mm   7,6 – 26,3  % 
> 0,200 mm   1,8 – 6,9 % 
> 0,100 mm   4,9 – 10,7 % 
> 0,050 mm   1,5 – 3,2 % 
< 0,050 mm   0,2 – 2,6 % 
1)Wert wurde im Eluat bestimmt (Eluatansatz 10 g Probe / 100 ml Wasser) 
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Abkürzungsverzeichnis 
Lateinische Buchstaben: 
AW Wandoberfläche des Reaktors m² 
B Spalding-Zahl - 
c Konzentration mol/m³ 
c* Gleichgewichtskonzentration mol/m³ 
c0 Anfangskonzentration mol/m³ 
cp spezifische Wärmekapazität bei konst. Druck J/(kg · K) 
d Tropfendurchmesser m 
D Diffusionskoeffizient m²/s 
DA Düsendurchmesser der Austrittsöffnung m 
DE Durchmesser der Eintrittsöffnung m 
Da Damköhler-Zahl  
E ˙   Energiestrom J/h 
E° nominaler Energieeintrag, gemessene Heizwerte J/h 
E’ nominaler Energieeintrag, berechnete Heizwerte J/h 
E* effektiver Energieeintrag J/h 
∆E Aktivierungsenergie J 
F Tropfenoberfläche m² 
H Enthalpie J/kg 
H’ Enthalpiestrom J/h 
Hcomb Verbrennungsenthalpie J/kg 
Hvap Verdampfungsenthalpie J/kg 
Hu unterer Heizwert J/kg 
Ho oberer Heizwert J/kg 
ID Diffusionsgeschwindigkeit mol/(m² · s) 
IR Reaktionsgeschwindigkeit mol/(m² · s) 
Ivap Verdampfungsgeschwindigkeit mol/(m² · s) 
kcomb Verbrennungskonstante m²/s 
kdif Geschwindigkeitskonstante der Diffusion m²/s 
kvap Geschwindigkeitskonstante der Verdampfung m²/s 
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Le Lewiszahl - 
m Masse kg 
M Molekulargewicht kg/mol 
m ˙   Massenstrom kg/h 
n Molzahl - 
ni Tropfenanzahl - 
Oh Ohnesorgezahl - 
p Druck Pa 
Q ˙   Wärmestrom J/h 
Q ˙  V Wärmeverluststrom J/h 
r Tropfenradius m 
R allgemeine Gaskonstante J/(kg · K) 
Re Reynoldszahl - 
xs  Standardabweichung der Einzelwerte - 
x
s  Standardabweichung vom Mittelwert - 
Sc Schmidtzahl - 
Sh Sherwoodzahl - 
T Temperatur °C, K 
t Zeit s 
theat Aufheizgeschwindigkeit K/s 
Ta Außentemperatur °C 
TBr Brennraumtemperatur °C 
Tmte maximale theoretische Explosionstemperatur °C 
Ts Siedetemperatur °C 
TW Wandtemperatur °C 
v Geschwindigkeit m/s 
V Volumen m³ 
V ˙   Volumenstrom m³/h, mol/h 
Vm Molvolumen m³/mol 
VR Reaktorvolumen  m³ 
We  Weberzahl - 
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x  Mittelwert - 
x Tropfendurchmesser  m 
x10 10. Percentil m 
x50 Medianwert / 50. Percentil m 
x90 90. Percentil m 
x3,2 Sauterdurchmesser  m 
 
 
Griechische Buchstaben: 
α Wärmeübergangzahl J/( K · m² · s) 
β Stoffübergangszahl m/s 
γ Massenverhältnis zw. Oxidationsmittel und Brennstoff  - 
δ Dicke der Nernstschen Randschicht m 
η* effektiver Wirkungsgrad - 
ηO nominaler Wirkungsgrad - 
η Dynamische Viskosität Pa · s 
λ Wärmeleitfähigkeit J/(K · m · s) 
λ Luftzahl - 
µ Massenstromverhältnis  - 
ν kinematische Viskosität m²/s 
ξ Verhältnis Aufheiz- zur Verdampfungszeit - 
ρ Dichte kg/m³ 
σ Oberflächenspannung N/m 
τ Lebensdauer s 
χ Isentropenexponent - 
 
 
Indizes: 
∞ unendlich 
* Gleichgewicht 
a außen 
AK Abhitzekessel 
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ber berechnet 
Br Brennraum 
comb Verbrennung 
dif Diffusion 
DO Drehofen 
exp experimentell 
ext Löschen 
f Fuel 
fl Flammenfront 
g gaseous 
heat Aufheizung 
ign Zünden 
l liquid 
NV Nachverbrennung 
s solid 
S Siedetemperatur 
sf Oberfläche 
SK Sattdampfkessel 
tr trocken 
Verd Verdampfer 
vap Verdampfung 
0 Anfangszustand 
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